UNIVERSITA DEGLI STUDI DI PADOVA
DIPARTIMENTO DI INGEGNERIA INDUSTRIALE
CORSO DI LAUREA MAGISTRALE IN INGEGNERIA CHIMICA EDEI PROCESSI INDUSTRIALI

Tesi di Laurea Magistrale in
Ingegneria Chimica e dei Processi Industriali

ANALISI ECONOMICA DI UN IMPIANTO
INDUSTRIALE PER LA PRODUZIONE AUTOTROFA
DI OLIO DA MICROALGHE

Relatore: Prof. Alberto Bertucco
Correlatore: Ing. Elia Ramos Tercero

Laureando: GIACOMO DOMENICALI

ANNO ACCADEMICO: 2012-2013






Riassunto

L’obiettivo di questa Tesi e lo studio della proaune di olio da microalghe a fini energetici,
sia da un punto di vista cinetico, che di progédtae di processo.

Per il primo aspetto si sono confrontati due modaetietici di crescita microalgale, validi in
condizioni di luce limitante: il primo proposto #éolina Grima (Molina Grimeet al, 1999),

il secondo da Cornet (Cornet al, 1995) e perfezionato da Pruvost (Pruvetsal, 2011).
Essi sono stati applicati a due differenti spetgala Chlorella protothecoides Scenedesmus
obliguus A conclusione dello studio si &€ evidenziata unaggiore capacita predittiva da
parte del modello di Cornet-Pruvost, sebbene assb’aon garantisca sempre, in termini
assoluti, un’accuratezza elevata.

Per quanto concerne il secondo punto, si é eftatiianalisi tecno-economica di un impianto
su larga scala per la produzione autotrofa di ddamicroalghe (nello specific®. obliquuy

Ad una prima fase di progettazione concettuale ptecesso, eseguita con l'ausilio del
simulatore Aspen Pls & seguita la valutazione economica dell'assetédinitivo.
Quest'ultima, condotta secondo la procedura suggeda Douglas (Douglas, 1988),
restituisce un prezzo minimo di vendita dell'oli@arp a 19,43 $/gal, corrispondenti a
22,34 $/gal di biodiesel. Si € dimostrato pertactie, allo stato attuale della tecnologia, la
produzione di biodiesel non risulta competitivapego a quella del diesel tradizionale.
Questo risultato & stato messo a confronto coavibro di Davis (Daviset al, 2011) che,
seppur diverso in vari aspetti, conferma la conches appena esposta. Si possono comunque
individuare possibilita di miglioramento, poiché pkezzo del biodiesel € notevolmente
influenzato da diversi parametri, fra i quali i gmaportanti sono il contenuto d’olio nella
biomassa e la produttivita della stessa. E su pukst aspetti che la ricerca si deve
concentrare nel breve termine, al fine di un rapptogresso in vista della produzione
industriale di microalghe e biodiesel.
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Introduzione

Negli ultimi anni la costante ricerca di soluzi@afternative all'impiego di combustibili fossili
ha spinto ad indagare nella direzione dei biocanure dell’analisi approfondita delle loro
prestazioni. In particolare, cido che attualmentsecga maggior interesse e il biodiesel di
“terza generazione”, prodotto a partire dalle matgbe. Si ritiene che tali organismi siano un
promettente mezzo per il superamento dei comblidtissili e quindi per il conseguimento
della sostenibilita energetica, sebbene il loralistsia ancora in fase embrionale. E infatti da
pochi decenni che si sono individuate le enormepbialita che le microalghe sono in grado
di offrire. Esse per I'appunto hanno la capacitaaiumulare, in opportune condizioni, lipidi
(olio) che, trattati in appositi reattori, possoassere trasformati in biodiesel. Il principale
problema che ha frenato finora lo sviluppo di brbcaanti da microalghe e I'ingente costo da
sostenere per condurre su scala industriale ilgssir di produzione di olio dalla predetta
biomassa algale.

Obiettivo di questa Tesi € quello di intraprendaréanalisi economica dettagliata per un
processo su grande scala volto a produrre olio agtitble di origine vegetale a partire dalle
microalghe; nello specifico é stata presa in carsizione la speci8cenedesmus obliquus
Uno studio approfondito di un tipico impianto diltbeazione diS. obliquuse di estrazione
dell'olio permette infatti di individuare con maggiprecisione quali possano essere la sezioni
del processo su cui concentrarsi nelle prossinigtatti ricerca e sviluppo, per migliorarne
I'economicita. Poiché le prestazioni del procesgemnidono fortemente dalla crescita algale, é
inoltre importante concentrarsi sullo studio dellgetiche della crescita stessa.

La Tesi € strutturata in cinque capitoli.

Nel primo Capitolo viene brevemente descritto latstdell’arte relativo alla produzione di
olio dalle microalghe, seguito dall'illustrazionelid conversione dell'olio stesso in biodiesel.
Tale analisi consente di individuare le principedcniche attualmente disponibili, utili a
conseguire lo scopo desiderato; dalla raccoltaudiste informazioni risulta piu semplice
procedere alla successiva progettazione del process

Nel secondo Capitolo vengono descritti ed applicagtrincipali modelli di crescita algale,
confrontandone la predittivita su due differenti croalghe: S. obliquus e Chlorella
protothecoidesNello specifico sono presi in considerazione ideib di Molina Grima e di
Cornet.

Nel terzo Capitolo si effettua la progettazionelalgdrima sezione del processo volta a
produrre olio, vale a dire la sezione di crescitdladbiomassa. Tale lavoro si basa sulla
selezione delle migliori soluzioni impiantistichedicate dalla letteratura, simulate attraverso



2 Introduzione

il software Aspen PIfs Con l'ausilio di tale simulatore di processo &stpossibile ricavare
le condizioni operative del sistema, su cui baser@ piu approfondita analisi delle singole
apparecchiature.

Nel quarto Capitolo e effettuata la progettaziopbadseconda sezione del processo, relativa
all'estrazione dell'olio accumulato dalle microaégled al contemporaneo sfruttamento della
biomassa esausta. Come nel Capitolo precedente,laabro € svolto con l'ausilio del
simulatore Aspen Pl{s

Nel quinto Capitolo viene sviluppata I'analisi ecomca del processo proposto. In particolare
sono valutati il capitale da investire complessieate per il sistema, il costo totale del
prodotto e la redditivita del processo.

A valle dell'analisi tecnico-economica, si traggde@rincipali conclusioni e si propongono i
possibili sviluppi futuri nel campo dei biocombumiii di terza generazione.



Capitolo 1

Biodiesel da microalghe: stato dell’arte
tecnologico

In questo Capitolo viene introdotto il tema, die#fta attualita, della produzione e
dell'impiego di microalghe come fonte alternativa ehergia. In particolare interessa la
produzione di biodiesel da tali microrganismi, daf percid biocarburante di terza
generazione.

Dopo aver contestualizzato il problema nella pressituazione mondiale, vengono descritte
le differenti soluzioni tecnologiche finora espl@aer la realizzazione di un impianto su
scala industriale volto a produrre biodiesel dartassa algale.

1.1 Contesto energetico mondiale e GHG

Come é ampiamente riconosciuto, i sistemi eneligaticalmente in uso, cioé i combustibili
fossili, comportano non solo pressioni sulle risopsmai in via d’esaurimento, ma anche un
incremento delle emissioni dei cosiddetti gas s@raenhouse gasGHG). Si prevede che
guesto aspetto, unito allo sviluppo esponenzialeatinomie emergenti (Cina, India,...),
portera ad un incremento degli impatti ambientar p crescente consumo mondiale di
energia fossile. Gli effetti maggiormente allarmaigiuardano 'aumento di COn atmosfera
(principale componente dei GHG), la conseguentdifecazione delle acque e la perdita della
biodiversita.

Per far fronte a questo trend, negli ultimi anaitttnzione mondiale si € concentrata sulla
ricerca di fonti di energia alternative a quellenrroanovabili di origine fossile. Tra i diversi
settori energetici, gli studi si sono concentrataggiormente su quello relativo alla
produzione dei carburanti. Tale settore preserfatirpiu degli altri numerose criticita a
causa della sua stretta dipendenza dalle fontilifogser cui si sta cercando di individuare la
miglior soluzione energetica rinnovabile in grado réalizzare almeno una parziale
sostituzione dei carburanti tradizionali. Particelanteresse é stato rivolto in tal senso ai
biocarburanti. Essi possono svolgere un ruolo estreente importante nel settore di
trasporti, addirittura rimpiazzando nel lungo pddo combustibili fossili: il bioetanolo in
sostituzione della benzina e il biodiesel in sagtdne del gasolio.
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E possibile suddividere i biocarburanti in tre grijpn base alla loro evoluzione nel tempo,
distinguendoli in biocarburanti di prima, secondarea generazione.

| biocarburanti di prima generazione sono prodddtibiomasse legate in qualche modo alla
filiera alimentare dell’'uomo: si ricavano infati@ @olture alimentari come canna da zucchero,
barbabietole, mais e olio di palma, oppure da grasisnali. Sebbene abbiano conseguito
livelli di produzione sufficientemente economicirepentano il limite fondamentale della
competizione nell'uso della terra destinata a eaftioni alimentari e di fibre. Cio ha
determinato, a partire dal 2007, un forte rialzopdezzi agricoli, destando preoccupazioni di
ordine etico, politico e ambientale e determinanoio crollo degli investimenti a livello
mondiale (Pirozzi, 2009). Di conseguenza, l'atmmezi dell'industria si e spostata sui
biocarburanti di seconda generazione. Questi sdbtenwdi da materie prime che non
richiedono I'impiego esclusivo di terreni fertiliglerivano infatti da scarti di processi
alimentari ed agricoli e da masse lignocellulosichattavia, la tecnologia necessaria non ha
ancora raggiunto la scala industriale.

Infine, i biocarburanti di terza generazione sonelly prodotti a partire dalle microalghe.
Questi organismi fotosintetici, procarioti 0 euc#ripresentano numerosi vantaggi fra cui una
crescita veloce se sono disponibili la luce e sanpltrienti come C@e ammoniaca e la
capacita di sintetizzare e accumulare lipidi, pritee carboidrati che possono essere
convertiti in biocarburanti.

1.2 Vantaggi e svantaggi relativi alla produzione di biodiesel da
microalghe

L’'impiego di microalghe per la produzione di bioské presenta, come qualsiasi soluzione
tecnologica, una serie di vantaggi e svantaggi, ole vengono richiamati in modo
schematico.

Il crescente interesse verso I'utilizzo di tali angsmi € dovuto al fatto che le microalghe:

* sono in grado di crescere e duplicarsi converteladhuce (solare o artificiale) in
energia chimica, mediante assimilazione continuapgortuni nutrienti (oltre a CQ
composti azotati e fosfatici principalmente);

* riescono ad adattarsi a diversi ambienti, sia dotjuasia terrestri. In particolare
possono crescere anche in acque reflue o comungoeadatte alluso da parte
dell'uomo, nonché in territori non sfruttabili péagricoltura;

* hanno una velocita di crescita ben superiore alajudtlle piante agricole: cio
comporta che siano sufficienti aree di minor esteresper produrre una data quantita
di biodiesel rispetto alle colture tradizionali;
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hanno efficienza fotosintetica (corrispondente gkgicentuale di energia solare che
puo essere immagazzinata in energia chimica) dditie del 3-8%, rispetto allo 0,5%
delle piante terrestri;

sSono uno strumento per catturare layQ8r cui la loro crescita puo essere abbinata ad
una centrale termoelettrica di un impianto inda$tila quale produce fumi ricchi di
anidride carbonica;

possono crescere in acque refluagtewatey, grazie alla presenza di diversi nutrienti
utilizzabili dalle alghe. Un impiego dvastewatemel fotobioreattore permette quindi
sia di garantire la crescita delle microalghe siaedlizzare un parziale trattamento
dell’'effluente (Lundquiset al, 2010);

consentono di ottenere un biodiesel privo di zalfw]tre, le emissioni di particolato
sono inferiori a quelle associate al biodieseliniadale;

accumulano non solo lipidi ma anche proteine e aidrhti, che possono essere
convertiti in diverse fonti di energia come idrogemetano ed etanolo;

a valle dell'estrazione dell’'olio forniscono bionsas esausta, che pu0 essere
“recuperata” per generare calore, vapore o el@éric

In Tabella 1.1 si riporta un confronto tra le malghe e altre fonti di produzione di biodiesel
(Beraldi, 2012).

Tabella 1.1. Confronto di diverse fonti di produzione di bioské

Fonte di biodiesel Contenutodi  Resain Area Produttivita di

olio [%] olio necessaria biodiesel
[I/ha y] [mzy/kgbiodiese] [kg biodiese/ha y]

Mais 4 172 66 152
Canapa 33 363 31 321
Soia 18 636 18 562
Colza 41 974 12 862
Girasole 40 1070 11 946
Olio di palma 36 5366 2 4747
Microalghe (basso contenuto in olio) 30 58700 0,2 51927
Microalghe (medio contenuto in olio) 50 97800 0,1 86515

Microalghe (alto contenuto in olio) 70 136900 0,1 121104
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Nonostante i numerosi vantaggi, la realizzaziongistemi su scala industriale di produzione
di biodiesel da microalghe presenta attualmentanalimiti evidenti, legati a problemi di
base non ancora risolti, quali:
» efficienze fotosintetiche basse, impiegando leadittecnologie;
* un bilancio totale di energia negativo, se si idolo il pompaggio dell'acqua,
I'aggiunta di nutrienti, i processi di separazi@tkestrazione dell’olio;
* mancanza di esperienza nel settore, dato che smwwaapochi gli impianti pilota in
esercizio;
» difficolta nella scelta della specie microalgalé pdatta a bilanciare la produzione di
biodiesel e co-prodotti di valore (per miglioraiecbnomicita del processo).
Tutti questi aspetti rendono, al momento attuade ancora competitivi i costi del biodiesel
da microalghe rispetto alla produzione di carburdatfonti non rinnovabili.

1.3 Produzione di biodiesel da microalghe su scala industriale

La continua ricerca e sviluppo nel settore dei &ibaranti di terza generazione, finanziata e
sostenuta principalmente negli USA, ha portato recepire diverse soluzioni impiantistiche,

che sono oggetto di accurate ottimizzazioni volteraggiungere in breve tempo una

economicita di produzione.

Si riporta in Figura 1.1 lo schema a blocchi geleeth un processo per la produzione di
biodiesel da microalghe.

\Lluce produzione | g giesel
biodiesel ——>
crescita raccolta e estrazione
microalghe concentrazione olio
COo, recupero
T biomassa
acqua, nutrienti esaust

Figura 1.1. Schema a blocchi generale di un processo per lalygmne di biodiesel da
microalghe.

Il sistema e caratterizzato dai seguenti bloccinigyali:
» crescita delle microalghe in un fotobioreattorénahtato da: acqua, nutrienti, €@
inoculo;
* raccolta e concentrazione della biomassa nell@otgrd’'uscita in modo da consentire
I'estrazione dell’olio;
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» estrazione dell’olio accumulato dalla biomassaantelke di crescita e sua separazione
dalla biomassa esausta;
» produzione di biodiesel dall’olio estratto;
* recupero energetico della biomassa esausta.
Per ognuno di questiep sono state proposte alternative impiantistichegduito riassunte.

1.3.1 Crescita microalgale

Le microalghe possono essere coltivate in sisteeritranti in due categorie principali:
sistemi aperti e sistemi chiusi, operanti entrambtontinuo (Adami, 2011). | primi sono a
diretto contatto con I'atmosfera, mentre i secqdvedono I'isolamento del sistema reagente
dallambiente esterno. Entrambi possono esseremaiiniotobioreattori (PBR), sebbene, per
essere precisi, tale termine si riferisce preferibnte ai reattori chiusi.

Si riportano in Figura 1.2 due immagini relativeeadrambe le tipologie.

Figura 1.2. Sistema di crescita di microalghe aperto (a si@st chiuso (a destra).

| sistemi aperti sono stati maggiormente indagat fad ora. Possono essere classificati in
acque naturali (laghi, stagni) o laghetti artificide configurazioni piu utilizzate sono gli
stagni circolari ¢ircular pong e quelli a canalinerdceway ponl In questi ultimi I'acqua,
contenente i nutrienti necessari, circola lungo pista. Un sistema d’agitazione a pale
mantiene in sospensione la biomassa prodotta. éstgreattori la profondita e limitata, in
modo da rendere facilmente assorbibile dalle migraala luce solare. Il sistema funziona in
continuo: ad un’estremita si alimenta la soluzianguosa contenente i nutrienti, assieme alla
CO,, all'altra estremita si raccoglie la sospensioaeifgrattamenti successivi. In Figura 1.3 si
propone uno schema diceway pond
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Figura 1.3. Schema relativo a un raceway pond (Caldana, 2012).

In generale i sistemi aperti, rispetto a quellivshi presentano una maggior facilita di
costruzione, con un effetto positivo sui costirdpianto. Cio e tuttavia accompagnato da una
serie di svantaggi: difficoltoso utilizzo della kicda parte delle cellule, perdite per
evaporazione e necessita di superfici molto egieséa realizzazione del sistema di reazione.
Inoltre, &€ impossibile impedire il contatto dellglee con potenziali “predatori”.
| sistemi chiusi possono essere realizzati in de@onfigurazioni: a pannelli orizzontaliag
plate), tubolari o verticali. Risultano sicuramente pamplessi nella realizzazione rispetto ai
sistemi aperti (con aggravio sui costi di costrog)p ma consentono un piu stretto controllo
dei parametri chimico-fisici e biologici della cota, nonché una migliore resa di produzione.
Inoltre garantiscono un efficiente isolamento datibiente esterno, evitando qualsiasi
contaminazione. Gli aspetti piu critici riguarddecescursioni termiche, per cui sono richiesti
appositi sistemi di raffreddamento, nonché il rieati accumulo dell'ossigeno prodotto; per
guesti motivi le dimensioni di tali fotobioreatt@®no limitate.
In aggiunta ai due sistemi appena citati, si staathitalmente proponendo configurazioni che
raccolgano i vantaggi di entrambi: si tratta desiddetticlosed pondche sono costituiti da
uno stagno dotato di copertura (trasparente alle kolare e dotata di spurgo), tale da
impedire qualsiasi interazione della coltura catntiosfera. Il costo associatoc®sed pond
e ovviamente superiore a quello dei corrispondgistemi aperti, ma inferiore a quello dei
fotobioreattori. In tal modo si € in grado di elmare qualsiasi contatto con I'atmosfera, anche
con un sistema di dimensioni rilevanti.
Si sottolinea che, in ogni caso, e di fondamerntafgrtanza garantire un adeguato apporto di
CQ,. Tale reagente puo essere immesso nel sistemadgedae differenti modalita:

» saturazione con CQell'acqua da inviare al reattore;

» gorgogliamento della CQlirettamente nel fotobioreattore.
Nel primo caso, la corrente gassosa € messa iattmmbn lastreamliquida e, mediante un
apposito saturatoremgmbrane contactorscolonna a bollepacked column.) si satura
'acqua di CQ. In tal modo si evitano gli elevati costi di coragsione del gas, dovendo
vincere esclusivamente le perdite di carico delirsédre; compiuta la solubilizzazione, é
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sufficiente pompare un liquido, operazione geneeali® meno costosa che comprimere un
gas. Tuttavia, a causa della modesta solubilitta d&D, in fase acquosa, sono richieste per
tale operazione portate elevate d’acqua, con comeseg costo di pompaggio non trascurabile.
Il secondo assetto prevede invece il gorgogliamedeb gas direttamente nel reattore,
mediante un tubo perforato: cio consente di usari@ae di liquido inferiori, ma necessita di
un compressore per far vincere al gas le elevateditpe di carico generate
dall'attraversamento del tubo poroso.

1.3.2 Raccolta e concentrazione

La sospensione acquosa di biomassa in uscita tiddiéoeattore viene raccolta e concentrata
in piu stadi, per generare le condizioni favorewaliestrazione dell'olio. La progressiva
eliminazione dell'acqua puo avvenire mediante divetadi, comprendenti:

» sedimentazione, in chiarificatori lamellari o vascHi decantazione: tale sistema
garantisce una prima concentrazione della sospesisedatta ad essere inviata nei
concentratori successivi;

» filtropressatura: si tratta di un sistema di coti@ione nato come discontinuo, ma,
grazie allautomazione del processo e alla dotazdinpiu elementi in parallelo, puo
garantire una rimozione d’acqua pressoché continua;

» centrifugazione: come la filtropressatura, garastigisidratazioni notevoli, ma
richiede comunque l'ausilio di opportuni flocculant

| costi associati a tali operazioni sono in ogrsc&levati, ma necessari per la successiva
estrazione dell’'olio. Solitamente, a valle dellgtaidi concentrazione, la corrente si presenta
con un contenuto di biomassa del 20% in peso, moora idonea al recupero dell'olio. Si
realizza quindi, generalmente, un essiccamentoglpainare I'acqua intercellulare presente
nella biomassa. In tal modo si porta la frazionaatjua al 10% in peso rispetto alla biomassa.

1.3.3 Estrazione dell'olio

Disidratata la biomassa, si procede all'estrazideiolio in essa accumulato. A tale scopo
sono potenzialmente utilizzabili:

» solventi organici, soprattutto esano ma anche fdomtuo. Cio perché il primo, seppur
meno efficiente del secondo, € meno tossico egleite/o verso i lipidi naturali;

» fluidi supercritici, in particolare la COAI vantaggi di tale procedura (atossicita del
solvente, produzione di un estratto gia separatsalaente...) si aggiunge il grave
inconveniente degli elevati costi di funzionamemtoyendo operare ad alte pressioni.
Cio ne esclude al momento Il'utilizzo su scala indake. Tuttavia questa soluzione,
estremamente innovativa e promettente, potra cargat futuro, grazie alle attivita
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di ricerca e sviluppo, con i sistemi attualmenteaugo, che prevedono l'impiego dei

solventi organici sopra citati.
Operando con un estrattore solido-liquido il cawotdta la biomassa e il solvente organico
(solitamente esano), quest’ultimo € in grado dighme nelle pareti cellulari, rompendole e
liberando I'olio che si discioglie nel solventesse. In uscita dall’'estrattore si separano due
correnti: una costituita dalla fase apolare (sdlwenolio), I'altra da biomassa esausta (solida)
e dalla fase acquosa (residua). La fase apolaepsira nei suoi costituenti mediante colonna
di stripping recuperando nel distillato I'esano (che vien&lato) e I'olio nel residuo.

1.3.4 Produzione biodiesel

L’olio recuperato mediante estrazione con solveénpeonto ad essere convertito in biodiesel.
In genere si applica una reazione di transestarifime e si convertono i trigliceridi in
glicerina e esteri di acidi grassi (biodiesel o FB)Mattraverso reazione con metanolo:

OCOR OH
OCOR + 3 H;C—OH — = ?—OH + 3 RCOO—CHj

OCOR OH (1.1)

La reazione si svolge in tstep(Caldana, 2012): inizialmente i trigliceridi sooonvertiti in
digliceridi, poi in monogliceridi ed infine in glcolo. La reazione & d’equilibrio e prevede
I'utilizzo di un eccesso significativo di metandli@apporto molare 6:1) per raggiungere rese
del 98%. Solitamente si preferisce una catalisipdi basico (NaOH, KOH) condotta a 60°C a
pressione atmosferica. Poiché i reagenti di pastesuno immiscibili tra loro, nel reattore
coesistono due fasi liquide distinte, per cui lpasazione finale dei prodotti pud essere
compiuta attraverso ripetuti lavaggi con acquagsportare il metanolo ed il glicerolo residui.
Un’alternativa alla transesterificazione € il prese di hydrotreating volto anch’esso a
produrre biodiesel a partire dall’'olio estratto {idzet al, 2011). L'impiego di idrogeno come
reagente permette infatti di rimuovere gli atomiodsigeno e saturare i doppi legami C=C
presenti nelle catene dei trigliceridi, ottenendagnto il biocombustibile desiderato.

1.3.5 Recupero della biomassa esausta

Assieme all'olio estratto, si recupera la biomassausta, che puo essere inviata ad impianti
di valorizzazione energetica, al fine di migliorare termini energetici ed economici, il
rendimento dell'intero processo. Il recupero deggia pud avvenire:
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e per combustione: in questo caso I'energia termroagita bruciando la biomassa puo
essere utilizzata direttamente in impianto, o tarahtiva per ottenere energia elettrica
mediante cicli a vapore;

e per gassificazione: tramite questa tecnica si adeveualsiasi materia prima
contenente carbonio (come la biomassa esaustasidigsintesigyngas. Il carbonio
reagisce con vapore acqueo e 0ssigeno (presediteito) a pressioni e temperature
elevate, andando a formare w@gngascostituito prevalentemente da idrogeno e
monossido di carbonio, acqua, metano e da alttopadotti (HS, CQ, HCN,
NHs...), che vanno in seguito separati. Benché sia lmbustione che la
gassificazione siano processi di ossidazione,itagavviene in eccesso di ossigeno,
mentre la seconda in carenza, consentendo dizaetizin’ossidazione parziale;

» attraverso pirolisi: processo di decomposizionmiea di sostanze organiche, ottenuta
mediante calore in atmosfera riducente, al finprddurre composti liquidi e gassosi
ad alto contenuto energetico, a temperature infaigpetto alla gassificazione.

In ogni caso, una parte dell'olio prodotto pu0 esdwuciata per generare calore o energia
elettrica, nel caso in cui la quantita di biomassa sia sufficiente a coprire i fabbisogni
energetici dellimpianto di produzione.

Da un’attenta analisi delle diverse alternativegettuali si € riscontrato (Palma, 2011), che il
recupero energetico mediante combustione € il fliciente in termini di EROEI Energy
Returned On Energy Invesjed

Un altro sistema di valorizzazione energetica did¢gestione anaerobica per produrre biogas
contenente metano, utile anch’esso per garansitedsufficienza energetica dell'impianto.

1.4 Scopo della Tesi

L’obiettivo principale della Tesi € l'analisi ecamaca di un tipico sistema produttivo

autotrofo di olio da microalghe, dal quale e passikicavare biodiesel. La valutazione dei
costi e di fondamentale importanza, poiché cioraienta I'affermazione dei biocarburanti di

terza generazione € la scarsa competitivita carburanti tradizionali. Attraverso lo studio

approfondito delle microalghe, a partire dalle locmetiche di produzione, fino alla

progettazione di un processo che le coinvolga,lladr@ativa valutazione di redditivita, si e

inteso evidenziare i principali “colli di bottigliache ostacolano attualmente la fattibilita
economica della tecnologia. Questi costituisconaagpetti su cui concentrarsi nelle future
attivita di ricerca e sviluppo, al fine di un miglamento in termini di rendimento energetico
ed in generale economico del processo di produzibhediesel da microalghe.






Capitolo 2

Confronto tra modelli cinetici

In questo Capitolo si approfondisce il confrontadde modelli cinetici finalizzati a simulare
la crescita delle microalghe in condizioni di ldiceitante. Vengono analizzati nel dettaglio il
modello di Molina Grima (Molina Grimat al, 1999), avente struttura tipo Monod, e |l
modello di Cornet (Cornedt al, 1995), perfezionato da Pruvost (Pruvetsal, 2011).

Nella prima parte si descrive I'applicazione deldeito di Molina Grima alla microalga
Chlorella protothecoidesriprendendo un’analisi, svolta precedentementd;uslizzo di
acque reflue come mezzo di crescita di biomassaea(®ylorandini, 2012). Successivamente
si affronta I'applicazione del modello di Cornefg perScenedesmus obliqyushe per l'alga
sopra citata.

2.1 Applicazione del modello di Molina Grima a Chlorella
protothecoides

Da precedenti studi (Morandini, 2012) e emerseaelzessita di ulteriori approfondimenti sulla
crescita diC. protothecoidesn wastewater Nello specifico, si € considerata in tale comtest
prioritaria la valutazione dell’'accuratezza di dsianodelli cinetici. Ad una prima analisi del

semplicistico modello di Verhulst, segue uno stygiio approfondito dei modelli a struttura

tipo Monod, sia in condizioni di substrato limitantsia nel caso di luce limitante.

Quest'ultimo stato e ben descritto dal modello dilia Grima, che risulta in questa sede
oggetto di una piu ampia riflessione.

2.1.1 Considerazioni preliminari

Siriporta in Tabella 2.1 la produttivita di bionsasrelativa agli esperimenti sulle acque reflue
di Padova a diversi tempi di residenza (Morandifil 2).
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Tabella 2.1. Produttivita di biomassa a diversi tempi di resida relativa
alle acque reflue di Padova (Morandini, 2012).

Tempo di residenza [d] Produttivita di

biomassa [g/d]

0,64 0,23
1,01 0,53
1,26 0,51
1,97 0,41

In Figura 2.1 é riportato I'andamento di tali risti sperimentali.

o
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Figura 2.1. Produttivita di biomassa a diversi tempi di resida relativa alle acque reflue
di Padova (Morandini, 2012).

Per un reattore continuo che opera in stato stagmiicome quello a cui si riferiscono i dati
di Tabella 2.1), la produttivita volumetrica di biassa (P) e definita dalla relazione:

p = Sxu

T

(2.1)
dove:

Cxu = concentrazione in uscita della biomassa, [g/l];

1= tempo di residenza nel reattore, [d].

Dall'osservazione dei dati di Figura 2.1 si puo amet I'esistenza di un massimo di
produttivita. L’obiettivo del presente lavoro castsi nel modellare il trend P wvsn modo da
prevedere it ottimale che garantisca la massima produttivitssdéema considerato.
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2.1.2 Modello di Verhulst

In prima analisi si considera il modello cineticoMérhulst, sebbene negli anni si sia rivelato
inadeguato per problemi come quello in esame.
Tale modello e cosi definito:

K= Hmax [1 — ] (2.2)

Cxum

dove:

u = velocita di crescita specifica, {f

1max = velocita di crescita specifica massimat][d

Cxum = concentrazione di biomassa massima ottenibilmireattore batch, [mg/l]

Il reattore continuo adoperato in laboratorio perahalisi si pud rappresentare secondo lo
schema riportato in Figura 2.2.

VR

Q1 G(e, CSE Q Q! CXU) CSU

Figura 2.2. Schema del reattore di laboratorio.

dove:

Q = portata volumetrica, [l/d];

Cxe = CONCenNtrazione in ingresso della biomassa, [mg/l

Cxu = concentrazione in uscita della biomassa, [mg/l];

Cse = CONcentrazione in ingresso di substrato, [mg/l];

Csy = concentrazione in uscita di substrato, [mg/l];

Vg = volume del reattore, [I].

Il reattore in questione & un CSTR in condizionstito stazionarfo Le seguenti equazioni
riportano i bilanci di materia rispettivamente delbiomassa algale e del substrato,
considerando la predetta assunzione di stato s&@zio

O=Cype—Cyy + 17 T (2.3)

0=0Qce—QcCsy — ;rxVR (2-4)

Yx/s

ISj & appurato da ulteriori analisi di laboratorfea¢ca, 2013) come il mescolamento nel reattoreossa considerare
pressoché perfetto, quindi riconducibile ad un CSTR.
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dove:

I'x = uCxy = Vvelocita di crescita della biomassa, -@jl

Yxs = -dg/dcs = resa relativa al substrato, [adim].

Si considera in tale frangente il solo bilanciolaldbiomassa; in tale equazione si puo
trascurare la concentrazione in ingresso di biommadsssa ed esplicitare la velocita di
crescita, ottenendo:

Cxu = HCxyT (2.5)

da cui:

p== (2.6)

T

Richiamando il modello di Verhulst pgr dalla (2.5) risulta:

Cxu = Cxum (1 —-— ) A2

HmaxT

La produlttivita (volumetrica) di biomassa si puteoere dalla (2.1):

P=2= gy (- —) (2.8)

T T HmaxT?

A questo punto é possibile ricavare il tempo did@sza ottimalerop, a cui corrisponde la
massima produttivita: e sufficiente derivare I'egsione di P e porre il risultato pari a zero:

dpP 1 2
E = Cxu,m (T_Z — 3) =0 (29)

HmaxT
U

2

(2.10)

ToPt - HUmax

Nel caso specificQimax = 0,93 & (Morandini, 2012), quindio, = 2,15 d. Dal confronto con i
dati sperimentali si osserva una chiara discrepanzguanto sperimentalmente il massimo di
produttivita corrisponde a um di 1,01 d. Si deduce quindi che il modello cinetidio
Verhulst, come previsto, € inadeguato a riprodudagi sperimentali.
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2.1.3 Produttivita con il substrato come fattore limitante

Nella condizione di substrato limitante € imporéawkefinire in modo piu preciso la resa
relativa al substrato, yfs:

__ biomassaprodotta _ dcy

substrato consumato dcg

Poiché il reattore in questione si puo considesar€STR in stato stazionario, trascurando |l
termine di mantenimento, e possibile stabilire dguente relazione tra biomassa prodotta e
substrato consumato:

Cxu = YX/S(Cse — Csy) 21

Nel caso di substrato limitante, il modello cinetdi riferimento e quello di Monod:

H = Hmax ﬁ (2.13)

dove Ky € il parametro che rappresenta la concentraziosaldtrato necessaria affinché la
reazione abbia velocita pari a meta della velaoiggsima [mg/l].
Il bilancio di materia del CSTR (equazione 2.5) ps8ere cosi esplicitato:

7=21= Kmtoou (2.14)

u HmaxCsu

Esplicitando g, nell’equazione (2.14), si ottiene:

Km
Coy = ﬁ (215)
Sostituendo la (2.15) nella (2.12):
Km
Cx.u = Yx/s <Cse - i z _l> (216)
Di conseguenza, la produttivita risulta:
Em 1
P = Yx/s (Cse - e _l>_ (217)
Hmax—7 T

Derivando P rispetto ae ponendo il risultato pari a zero si deduce libraditopt:

1

Topt = Kng
[Hmax(l_ KM+Cse)]

Considerando K << GeSi ottiene in definitiva:

(2.18)
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1

~

Topt (2.19)

Hmax

Sperimentalmente & stato ricavatopy pari a 0,93 @ (Morandini, 2012) a cui, secondo il
modello appena esposto, corrisponde g di 1,08 &, non molto lontano dal valore
sperimentale (1,01°Y.

Il modello cinetico di Monod, valido nel caso dibstrato limitante, € quindi adeguato a
predire il tempo di residenza ottimale che perméitettenere la massima produttivita, cosa
che il modello di Verhulst non consentiva. Tuttavi& condizioni operative del sistema in
esame (PBR ad acque reflue) sono caratterizzateandalimitazione associata alla luce
piuttosto che al substrato.

2.1.4 Produttivita con la luce come fattore limitante: il modello di Molina
Grima

Poiché nelle normali condizioni di lavoro la ludcguita il fattore limitante, e possibile definire
un modello cinetico che richiama quello di Monodhberato da Molina Grima (Molina
Grimaet al, 1999) , in cui tuttavia si sostituisce I'effetimitante del substrato con quello
della luce:

I
u= .umaxm_ He (2.20)
dove:

I = intensita della radiazione media nello spesdet®BR, LE/sm?;

le = costante di mantenimento (considera sia lar@zsiphe, sia la morte), fi:

K| = costante di saturazione, definita come l'intenditfuce richiesta per raggiungere meta della
massima velocita di crescitaE/sm?].

Il termine di intensita della radiazione media derdal fatto che, nel caso di una coltura
densa di microalghe, si realizza un’attenuazioria diece lungo lo spessore del reattore: la
distribuzione della luce all'interno del PBR nongeindi omogenea, a differenza delle

concentrazioni delle specie coinvolte (vedi ipagtesinfermata sperimentalmente, di CSTR).
In Figura 2.3 si riporta la sezione del PBRt-plate in esame, comprendente il profilo

dell'intensita della radiazione lungo la profondgtessa (direzione z). In particolare, nella
rappresentazione grafica si omette I'effetto d&dldre in policarbonato, dello spessore di 2
mm, in ciascuna delle quali si realizza un assoebiim dell’11% della radiazione luminosa. Il

decadimento di | lungo z, illustrato in Figura 2s3,riferisce pertanto al solo spessore del
“contenuto” del reattore.
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*
olt

0" z

Figura 2.3. Sezione del PBR con I'andamento di | lungo lo spress

Si definisce ¢ l'intensita della luce incidente sulla superficiella coltura (quindi al netto
dell’11% assorbito nel primo strato di policarbaatmentre J.; risulta l'intensita della
radiazione al termine del cammino ottico definitallal spessore della coltura (a cui é
necessario sottrarre un ulteriore 11%, relativ@asglorbimento nel secondo strato di PC, per
definire l'intensita di radiazione captata dal vaéore). Dall’analisi qualitativa riportata in
Figura 2.3, si puo pertanto osservare una decaessfionenziale di | lungo z. Per quantificare
tale condizione, si puo richiamare la legge di LanBeer, secondo la quale | dipende, oltre
che dalla posizione specifica lungo lo spessored@)a concentrazione di biomassa)e da

un certo coefficiente di assorbimento della bioraatessa (K

1(z) = I,"e #Katxu (2.21)

L’intensita della radiazione media lungo lo spessiel PBR da z=0 a z=h (h= spessore PBR)
deriva dall’integrazione di | lungo h stessa:

. thI(Z)dZ _ Io*(1—e~hKacxu)

= ot (2.22)
Sostituendo 'equazione (2.22) nellequazione (Rs2@ttiene:
1 _ Ip*(1—e~MKacxu)
H= T Hmax hKacsz1+IO*(1—e—hKaCxu) ~ He (223)

Com’e logico che sia, l'intensita media deve rigrdt minore dell'intensita della radiazione
incidente:
<1y (2.24)

Risolvendo I'equazione (2.20) rispettd Asulta:



20 Capitolo 2

Ki(pe+s s
—Mmalx(f(ll:zl) <l 12)

I =

Risolvendo la (2.25) rispettota possibile ottenere il seguente vincolo:

K]

lo” (2.26)

K
ﬂmax_lle(1+l_1*)
0

1+

T>

Per trovare la produttivita di biomassa, si sfruttée definizioni relative alle equazioni (2.1) e
(2.23). P risulta di conseguenza:

p=5u_ (# lo"(1-e~"Kacxu) —u )
T XUNFIMAX pg o couK1+1o* (1—e~MKacxu) e

(2.27)

L’equazione (2.27) dipende esclusivamente dallaceotrazione di biomassa. Per mezzo di
questa equazione, con l'ausilio di Microsoft EXced stato possibile trovare I'andamento
della produttivita in funzione del tempo di residanIn particolare, nel foglio di lavoro, e
stato necessario fissare valori di concentraziorm®omnassa piuttosto fitti (nel caso in esame,
distanziati di 0,01 g/l). Per ogni valore di contcanione fissato, e stato possibile ottenere una
velocita specifica di crescifaper mezzo dell’equazione (2.23). Successivamgetemezzo
del bilancio di materia di un CSTR in stato staalem (equazione 2.6), il tempo di residenza
e calcolabile come linverso di. Noto t, € stata infine valutata la produttivita per mezzo
dell’equazione (2.27). In definitiva, sono statited modo generati diversi puntt,P) per
mezzo dei modelli precedentemente esposti, e daé aitsultato possibile individuare la
condizione di massima produttivita. | dati impiegasr i calcoli sono riassunti in Tabella 2.2
(Morandini, 2012).

Tabella 2.2. Dati utilizzati per calcolare la produttivita inna coltura a luce
limitante (Morandini, 2012).

Dati Simbolo Valore u.m.

Velocita di crescita specifica massima Hmax 0,93

Costante di mantenimento He 0,093 d

Intensita radiazione incidente lo 100 pg-st. m?

Intensita incidente effettiva lo 89 pE- st m?

Spessore reattore h 0,012 m

Costante di saturazione Ki 75 pE - st-m?
Ka 0,149 m’ - gt

Coefficiente d’assorbimento della biomassa
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Dai dati in tabella si osserva come lintensitalaldlce incidente sulla prima piastra in
policarbonato sia pari a 1QE - s*- m? Questa tuttavia non risulta come detto I'intesit
impiegata nei calcoli attraverso la legge di LaniBsrer. Ad essa va sottratto I'11% di
radiazione assorbita dal PC, ottenendo gnpdri ad 8uE - s* - m? La velocita di crescita
specifica massima e quella ricavata dalla coltwlasistema batch analizzato in laboratorio.
Per quanto concerne Kin letteratura non sono stati rilevati valori ldelcostante di
saturazione relativi alla specie algale in esamdtaVia, il valore di tale parametro per
C. protothecoidepuo essere ragionevolmente considerato simileelaqdi S. obliquus In
questa sede si considera pertanto un valorg giak a quello determinato sperimentalmente
per S. obliquus(Enzo, 2012). In ogni caso € bene in futuro rie@rad una specifica
sperimentazione volta a determinare con esattezzeos$tante di saturazione associata a
C. protothecoides

Il coefficiente d’assorbimento della biomassa éostalcolato in tal modo: il reattore e stato
fatto lavorare in condizioni batch per tre giordMarandini, 2012). La concentrazione di
biomassa nel reattore e I'intensita della radiazionuscita dal sistema sono state determinate
quotidianamente. Si & assunto che la distribuzi®ia luce obbedisca alla legge di Lambert-
Beer (2.21). Da ci®, con l'ausilio del risolutoredel®, & stato possibile ricavare.Kl valore
ottenuto & pari a 0,149%.

| dati sperimentali necessari per il calcolo dig6no riassunti, assieme a quelli simulati, in
Tabella 2.3.

Tabella 2.3. Concentrazioni giornaliere di biomassa (peso s¢cutensita
luminosa in uscita misurata, effettiva e simulata ¢,=0,149 nf/g.

Giorno Concentrazione di Intensita radiazione Intensita radiazione Intensita
biomassa (peso secco) in uscita misurata, in uscita effettiva radiazione in uscita
[o/1] lout,exp misurata, Iout,exp* effettiva simulata,
[HE . Sl : m-Z] [HE . Sl : m-Z] |out,calc’k
[uE - s*- m?
1 0,09 69 77,528 75,790
2 0,21 55 61,798 61,175
3 0,83 18 20,225 20,225

Si ricorda come,l; sia gia stata definita come lintensita della aaibne al termine del
cammino ottico, cioe alla coordinata z=h, punto grecede la seconda piastra in PC,
attraverso la quale si ha 1'11% si assorbimenteadiazione, generando lg,lche riceve il
detector
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In Figura 2.4 si riporta per completezza una raggmtazione grafica dei punti sperimentali
(¢ ; lout) € della relativa curva ditting, dalla quale si osserva un margine d’errore carten
rientrante nella soglia di accettabilita per il lplema in analisi (errore relativo mediofitiing

sui tre punti sperimentali pari all’1,22%).
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Figura 2.4. Confronto tra punti sperimentali e curva di figirelativi all’landamento dy;
VS Gy con K=0,149 nf/g.

Si riporta quindi 'andamento della produttivita Biomassa in funzione del tempo di
residenza, ricavato dalle equazioni precedentenespieste, con I'ausilio di Microsoft ExEel
(Figura 2.5).
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Figura 2.5. Relazione produttivita di biomassa - tempo didesiza ottenuta a partire da
un modello cinetico valido per condizioni di lugaitante.



Confronto tra modelli cinetici 23

Si pud notare come il modello preveda, come ostersperimentalmente, un massimo di
produttivita, solamente che in tal caso si assestd,27 g/l-d, circa la meta del valore
sperimentalex 0,53, vedi Tabella 2.1). t risulta pari a circa 6,3 d, ben superiore a quanto
constatato sperimentalmente (1,01 d). Inoltre, dsultati sperimentali si estrapola la
condizione diwash-outin corrispondenza di =~ 0,50 d, mentre il modello suggerirebbe
T~ 2,44 d. Si deduce quindi che il modello, cosi cdorenulato, risulta inadeguato nella
descrizione del sistema. Esso attribuisce infaitidizioni diwash-outa situazioni che in fase
sperimentale raggiungono la produttivita massima.

Per approfondire tale incongruenza e in particoleeecare di sanarla, si puo tentare di
modificare il modello precedentemente propostold\gpecifico tale equazione comprende,
come teoricamente richiesto, un termine di mantenim che comprende i fenomeni di
respirazione e morte cellulari. Pud6 comunque @saltagionevole trascurarlo in questa fase,
per comprendere se una sua assenza abbia eff@tivipsul fitting. Se cosi fosse, risulterebbe
necessario approfondire la questione, in partieolaivedere la modellazione del
mantenimento, per una migliore correlazione deigfzrimentali.

Tuttavia, come previsto, la rimozione @i dall’equazione (2.20) non porta benefici. Anzi,
'andamento della produttivita in funzione del tesnghi residenza non presenta pit un punto
di massimo, ma una monotonia crescente verso mto#siorizzontale a circa P=0,61 g/I-d
(Figura 2.6).

La condizione divash-outé in questo casows 2 d; come nella situazione precedente risulta
ben superiore a quanto emerso sperimentalmente.
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Figura 2.6. Relazione produttivita di biomassa - tempo didesiza ottenuta a partire da
un modello cinetico valido per condizioni di lugmitante (assenza di mantenimento).
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Alla luce di quanto detto, risulta necessario ocdesire un approccio alternativo alla
modellazione, che descriva con maggior precisitaifetto della luce.

2.2 Applicazione del modello di Cornet a Scenedesmus obliquus

L’'impiego di S. obliguuscome microalga per PBR e stato ultimamente oggittiverse
analisi, fra cui si citano (Enzo, 2012) e (Facddl3). Numerose sono state le condizioni
operative esplorate per tale sistema. Per quamtoecoe il presente studio, si fa riferimento
alle piu tipiche, ovvero: intensita luminosa costaa pari a 150 pE/s e tempo di residenza
pari a 1,66 d (Facca, 2013). Partendo da tali pgessti, si € indagata I'applicazione del
modello di Cornet al sistema in esame. Di seguitgsrtano gli sviluppi di tale lavoro.

2.2.1 Sensitivita di c, e P a ., Ea e bEs

La presente analisi si basa inizialmente sullardetezione delle condizioni di stazionarieta
in un fotobioreattore CSTR operante cénobliquusad intensita luminosa costante (pari a
150 pE/ns)?, per diversi valori della costante di mantenimamt¢da O a 0,48 4 distanziati

di 0,024 d)°.

Per conseguire tale obiettivo si & adoperato il @loddi Cornet, secondo il quale il profilo
dell'intensita luminosa (PAR) diretta lungo lo spere del PBR risulta:

lair(z) _ 2 (1+a)exp[-8air(z—M)]-(1-a) exp[Sg4ir(z—h)] (2.28)
Igir(0)  cos®  (1+a)? exp[8a;rh]-(1—a)? exp[-84irh] '

Sair = % (Ea + 2bEs) 29)

_ Ea
a= \’ (Ea+2bEs) (2.30)

l4ir (z) = radiazione fotosinteticamente attiva direita profondita z, JE/n? s];

l4ir (O) = radiazione fotosinteticamente attiva direta= 0, {E/n?’ s];

0 = angolo incidente della radiazione rispetto lenmade alla superficie del reattore, [rad];
h = profondita del fotobioreattore, [m];

z = dimensione caratteristica lungo la profondeé&réattore, [m];

Ea = coefficiente d’assorbimento, jHkg];

dove:

2 Tale valore & stato selezionato per la preseraisapoiché risulta da numerosi test in batchdlove ottimale per la
crescita cellulare (Enzo, 2012).

3 Nella successiva analisi di sensitivita di @ &, Ea e bEs sono mantenuti costanti e pari risgettente a 114 e 40°fkg.
Tali valori sono stati riscontrati, con una cenpgpissimazione, da precedenti esperimenti (Bera@di2). Inoltre, in base a
precedenti studi (Enzo, 2012) si & assuntoppeun valore pari a 0,8 (indipendentemente dall’algasiderata) e peb
(parametro tipico della microalga in esame, in tueaso S. obliquysun valore pari a 2,77- PkgiE.



Confronto tra modelli cinetici 25

Es = coefficiente dback scattering[m? kg];
b = frazione dback scattering[adim].
La velocita di crescita specifica effettiva risutt@ece:

K
Hesr(2) = pmr(pEaldir(Z) — He (2.31)

dir(2)
dove:

uer (z) = velocita di crescita specifica effettiva gilfondita z, [d];

pm = Massima resa energetica sulla dissipaziongahifoell’antenna, [adim];
K = costante di saturazione per la fotosintgsE/fr’ s];

® = media spaziale della resa quantica per lo sckedwlla fotosintesi, [Kg/E];
Ea = parametro di assorbimento [ky];

l4ir (z) = radiazione fotosinteticamente attiva diretta profondita z, [E/n? s];
1e = costante di mantenimento;*[d

Mediando inoltrepues (z) nello spessore del PBR, & possibile ricavatnealiore medio.
Quest’ultimo risulta il termine effettivamente poeis considerazione nel bilancio di materia
associato al reattore.

In tale analisi si considera la sola componentetidirdella radiazione e si esclude quella
diffusa. Si sta effettuando infatti una simulaziaherocessi condotti in laboratorio (Facca,
2013), dove l'utilizzo di una lampada non preveal@iesenza di radiazione diffusa. Inoltre la
lampada stessa € posizionata in modo fisso daaBRBR; cio comporta che I'angolo di luce
0 incidente sul reattore si mantenga costante egpaero. Infine, nel computo del profilo di
lsir (z), si definisce ¢ (0) come l'intensita luminosa diretta al nettol'dskorbimento di
radiazione ad opera delyer in policarbonato.

Il bilancio generico (dinamico) di un CSTR & il segté:

A stazionario, il termine di accumulo della (2.32annulla, ottenendo:

X 1
0= —Z4jioprCy = Mops == (2.33)

La (2.33) risulta pertanto la condizione a cui dew#tostare i affinché si realizzi lo stato
stazionario: in particolare, per un dato tempoegdidenza, dettato dalle condizioni di lavoro
del sistema in esame (in questo casol,66 d), la velocita specifica di crescita dogssere

pari all'inverso dit stesso (in questo caso 0,609.d

4 Da qui in poi, per gk s'intende la velocita specifica effettiva medidsspessore del PBR.
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Dalla (2.29) si nota come nella componente “difettkella costante di crescita sia
determinante l'effetto della concentrazione micgedéd. Tale variabile e stata pertanto
impiegata come input di un apposito programma Ms&flamplementato per restituire in
uscita profili di s (cx) a diversi valori di g (da 0 a 0,48 d, con passo di 0,024% Le
intersezioni di tali curve con la retta orizzontalgsr = 1k individuano le concentrazioni
microalgali raggiunte a stazionario.

In Figura 2.7 si riporta cio che e risultato da tatocedura.

12,

velocita specifica di crescita effettiva [1/d]

He

02+ =

a4 \ \ \ \ \ \ \ \
0 05 1 15 2 25 3 35 4 45

concentrazione [¢/l]

Figura 2.7. Andamento di g(c,) ottenuto a diversi valori dig(da 0 a 0,48 d, con passo
di 0,024 d) e con intensita luminosa incidente sul reattosei @ 150 puE/rfs. La curva
nera corrisponde alla condizione. g 0. La retta orizzontale rappresenta la condizione
Mer=1/z. Pertanto la sua intersezione con le curve pemnéitindividuare le condizioni di
stazionarieta in termini di,c

Indicando la concentrazione raggiunta a stazionemio G, sono state raccolte le diverse
coppie (& ¢} ) derivate dalla precedente analisi, ottenendcailicp di Figura 2.8.
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Figura 2.8. Andamento di cx* in funzione di pe, generato maeid'applicazione della
procedura di Cornet.

Dall'osservazione del trend di Figura 2.8, € emeasB@mramente la possibilita di fittare
'andamento stesso con una semplice funzione knear
In particolare I'equazione della retta di regressiosulta:

c: [%] = —3,1618}, [%] +1,4182 R=0,9994 (2.34)

Per la valutazione della sensitivita alla costadiemantenimento della concentrazione
microalgale a stazionario é sufficiente derivarg@iadetta equazione #iting rispetto a g,
ottenendo:

dcx

oo = —3,1618 [gd/1] (2.35)

Dalla (2.35) si pud notare una rilevante senséiwella concentrazione a stazionario alla
costante di mantenimento, che si mantiene invanelianterorangedi valori presi in esame.
Tale analisi si puo applicare anche alla produétigiornaliera di biomassa a stazionario (P),

definita come:

Plal=% (2.36

In particolare, convertiti i dati di,c(generati in MatlaB a diversi valori di |J) in produttivita,
si é ricavato un trend ovviamente simile al precgégleriportato in Figura 2.9.
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Figura 2.9. Andamento di P in funzione di pe, generato medidiajpplicazione della
procedura di Cornet.

Anche in questo caso, la curva e fittata con unaifine lineare. Nello specifico, I'equazione
della retta dfitting € la seguente:

P [%] = —1,9097y, [g] +0,8566 RP=0,0994 (2.37)

Per la valutazione della sensitivita alla costatitenantenimento della produttivita oraria a
stazionario é sufficiente derivare la predetta emure difitting rispetto a g ottenendo:

ap
dpe

= —1,9097 [g/1] (2.38)

Anche in questo caso, la sensitivita si mantierstacie nell'interaange di valori presi in
esame.

In aggiunta a tale studio di sensitivita, € possibbnsiderare il peso di altri due parametri
sulla concentrazione (e di conseguenza sulla ptigda) a stazionario e in generale la loro
influenza sul modello di Cornet: il coefficiente dssorbimento (Ea) e quello diack
scattering(bEs). A questo proposito sono state affrontate ditferenti analisi, ricorrendo in
entrambi i casi alla generazione di dati con unoopmo programma Matldb in cui &
implementato il modello di Cornet.

Nel primo studio sono stati identificati, al vagadi Ea e bEs, i valori digt corrispondenti

alle seguenti condizioni:
* He= O;
« | =costante = 150 uEfs;
« ¢ =0.
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Per quanto riguarda Ea, la variazione dello stepacametro, all'interno delrange
[96; 180] nf/kg, ha fornito i risultati riportati in Figura 21
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Figura 2.10. py al variare di Ea nelle condizioni: 1=150 pEfs) ¢ = 0, pe=0.

Si noti 'andamento pressoché lineare dei dati, dggrossimato dal seguefitéing:

Hesr[d™1] = 0,0092(Ea[m?/kg]) + 5,786 - 1075 R=1

(2.39)

Procedura analoga € stata applicata per il paranhéis, il quale e stato variato mange
[20; 100] nf/kg; come atteso, la dipendenza gk da bEs, alle condizioni oggetto di studio
(cx = 0), & inesistente (vedi equazioni 2.28, 2.2902 2.31). Si riporta in Figura 2.11 la

rappresentazione grafica di quanto appena enunciato

1,2

O T T T T

0 20 40 60 80
bEs [m?/kg]

100 120

Figura 2.11. pey al variare di bEs nelle condizioni: 1=150 pEfsp g = 0, pe=0.

In tal caso iffitting risulta soddisfatto dalla retta orizzontale:

Herrld™1] = 1,0482 R=1

(2.40)
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In definitiva, tale analisi non si puo ritenere fauénte per valutare in modo esaustivo
linfluenza di Ea e bEs sul modello, in quantoiférisce ad una condizione limite,(c= 0)
che non trova applicazioni pratiche. Pertanto, eremla necessita di intraprendere il secondo
studio precedentemente citato.

A tal proposito, e stata adottata una procedurdéogaaa quella descritta in precedenza per
valutare la sensitivita di P § @ . In particolare, mediante programma Maflabono state
generate, in condizioni di | = 150 pE#re 4 pari a zerd, diverse curve di 4 (c,) al variare

di Ea e bEs. L'intersezione di tali curve con lgaerizzontale gk = 1k ha consentito di
individuare il valore di concentrazione raggiuntosizionario nei diversi casi presi in
considerazione.

Per quanto concerne Ea, si & analizzata la sdtsisia di ¢, sia di P, al variare del
parametro stesso (mantenendo bEs costante e paml@le riscontrato, con una certa
approssimazione, da esperimenti precedenti di #&g il range d’'indagine corrisponde
all'intervallo Ea = [96; 300] rfikg. In Figura 2.12 sono riportati in forma graficasultati
dello studio relativo alle concentrazioni a stazioo.

1,9

1,7 //
1,6

21,5
1,4 /
1,3
/

1,2

\

6 [

1,1

1 T T T T 1
90 140 190 240 290 340

Ea [m%kg]

Figura 2.12. Andamento di cx* in funzione di Ea, generato metid' applicazione della
procedura di Cornet.

5 La condizione p = O risulta a rigore poco pratica, poiché non émissibile nell'esercizio di un PBR l'assenza del
mantenimento (se non durante la fase esponengiale ieattore batch). Tuttavia, dovendo effettusre studio di sensitivita
di ¢, ad Ea e bEs, & indifferente il valore digh quale I'analisi & svolta.
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Si osserva in particolare un trend monotono crds¢ceron progressiva diminuzione della

derivata prima.
Il fitting ottimale e risultato una polinomiale di quinto dpa avente la seguente forma

analitica:

;|4 = 8782-1072(Ea [’:—;])5 ~9,974-10~°(Ea [’:—;])4 +

+4519-10°(Ea [’:—;])3 ~ 0,001 (Ea [’:—;])2 +0,120 (Ea [’:—;]) — 4,010 R?=0,9999
(2.41)

Per la valutazione della sensitivita al coefficeerti assorbimento della concentrazione a
stazionario e sufficiente derivare la predetta eguree difitting rispetto a Ea, ottenendo:

de l%] = 4391107 (Ea [’:—;])4 ~3,990-10-° (Ea [’;—;])3 +

+1356-107% (Ea [’:—;Dz - 0,002 (Ea [:‘—gz]) +0,120 (2.42)

In Figura 2.13 si riporta 'andamento di tale datavprima.

90 140 190 240 290 340
Ea [m#kg]

Figura 2.13. Andamento della derivata prima di cispetto ad Ea.

Dall’analisi di Figura 2.13, si puo osservare I'antento decrescente della derivata prima, al
quale corrisponde pertanto una progressiva dimimezdi sensitivita di,c al parametro. Tale

trend tuttavia sembra invertirsi nella parte findlel grafico: in realta questa anomalia e
imputabile esclusivamente agli inevitabili errori @brrelazione della funzione di partenza.
Pertanto, I'andamento monotono decrescente defigatie € confermato e cio consente di
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trarre una conclusione importante: il modello, bonasufficientemente elevati di Ea, e poco

sensibile a variazioni dello stesso parametro.

Ragionamenti analoghi si possono estendere althostil sensitivita ad Ea della produttivita
giornaliera di biomassa a stazionario, poiché tassémplicemente pari alla concentrazione a
stazionario moltiplicata per un fattore costant&)(lin Figura 2.14 si riporta 'andamento
riscontrato di P in funzione di Ea.
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Figura 2.14. Andamento di P in funzione di Ea, generato medidiapplicazione della
procedura di Cornet.

Il fitting ottimale €, anche in questo caso, risultato uiagmoiale di quinto grado, avente la

seguente forma analitica:
P[] =5305-1072(Ea ’:—;])5 ~ 602410~ (Ea [’:—;])4 +2,730-10°°(Ea [’:—;])3 +

~6,214-10"* (Ea [’;‘—;])2 +0,072 (Ea [’:—QZ]) _ 2422  F=0,9999 (2.43)

Per la valutazione della sensitivita al coefficeerdi assorbimento della produttivita a
stazionario é sufficiente derivare la predetta emune difitting rispetto a Ea, ottenendo:

d_p[@] = 2,652 107 (Ea [’:—;])4 ~2,410-107% (Ea [’:—;])3 +

"l
+8,190-107¢ (Ea :‘—;])2 +-1,243 107 (Ea :‘—;]) +0,072 (2.44)

In Figura 2.15 si riporta I'andamento di tale datavprima.
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Figura 2.15. Andamento della derivata prima di P rispetto ad Ea

Per i commenti si rimanda a quanto osservato ircegkenza per la concentrazione a
stazionario.

L’approccio appena presentato € stato applicatoecaffermato in precedenza, anche a bEs.
Si @ infatti analizzata la sensitivita sia di,csia di P, al variare del parametro stesso
(mantenendo Ea costante e pari a 1¥4gn valore riscontrato con una certa approssinmezio
da precedenti esperimenti)rdnged’indagine corrisponde all'intervallo bEs = [0;]86%kg.

In Figura 2.16 sono riportati in forma grafica isuitati dello studio relativo alle
concentrazioni a stazionario.
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Figura 2.16. Andamento di cx* in funzione di bEs, generato ae@i I'applicazione della
procedura di Cornet.
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In questo caso, il trend risulta monotono decrescda stessa derivata prima, inoltre tende a

diminuire (in modulo) all'aumentare di bEs.
Il fitting ottimale € risultato una polinomiale di secondadgr, avente la seguente forma

analitica:
c;lg/1 = 3,248 107 (bEs [’;‘—;])2 ~ 0,008 (bEs [’,:‘—;]) +1,707  F=09996  (2.45)

Per la valutazione della sensitivita al coefficeenti back scatteringdella concentrazione a
stazionario € sufficiente derivare la predetta emune difitting rispetto a bEs, ottenendo:

ac; [_ () | _ - m?
alm] = 6,496 107 (bEs [=]) - 0,008 (2.46)

In Figura 2.17 si riporta I'andamento di tale datavprima.
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Figura 2.17. Andamento della derivata prima di cispetto a bEs.

Dall’analisi di Figura 2.17, si pu0 osservare, cope Ea, 'andamento decrescente (in
modulo), della derivata prima, anche se meno impsovrispetto al caso precedente. In ogni
caso, a cio corrisponde una progressiva diminuzibsensitivita di ¢ al coefficiente dback
scattering Il modello, a valori sufficientemente elevati laks, € pertanto poco sensibile a
variazioni dello stesso parametro. In questo dastdire, si riscontra che gia a valori prossimi
all’'estremo inferiore delrange di bEs indagato, il peso dello stesso parametita su
concentrazione risulta limitato.

Ragionamenti analoghi si possono estendere althostli sensitivita a bEs della produttivita
giornaliera di biomassa a stazionario, poiché tassémplicemente pari alla concentrazione a
stazionario moltiplicata per un fattore costant&)(lln Figura 2.18 si riporta 'andamento
riscontrato di P in funzione di bEs.
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Figura 2.18. Andamento di P in funzione di bEs, generato medibapplicazione della
procedura di Cornet.

Il fitting ottimale &, anche in questo caso, risultato udiagmiale di secondo grado, avente
la seguente forma analitica:

P[] = 1962107 (bEs [’;’—;Dz - 0,005 (bEs[=]) + 1,031 R=0,9996 (2.47)

Per la valutazione della sensitivita al coefficeerdi back scatteringdella produttivita
stazionaria e sufficiente derivare la predetta eiqunee difitting rispetto a bEs, ottenendo:

dp (i) . _ m?
- l (mgjkg)l =3,924- 1075 (bEs [ED — 0,005 (2.48)

In Figura 2.19 si riporta 'andamento di tale datavprima.
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Figura 2.19. Andamento della derivata prima di P rispetto a bEs
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Per i commenti si rimanda a quanto osservato irceolenza per la concentrazione a
stazionario (Figura 2.17).

In definitiva, dal presente studio di sensitivithexge come l'influenza della costante di
mantenimento sulla concentrazione a stazionarioq@endi sulla produttivita) risulti
largamente superiore al peso dei coefficienti dbdsimento dack scatteringulla stessacc

E pertanto Wil parametro su cui agire al fine di rendere ildelio di Cornet idoneo alla
correlazione ottimale dei dati sperimentali.

2.2.2 P vs 1. confronto modello di Cornet-dati sperimentali

Dalle conclusioni maturate in precedenza € emexrsaetessita di studiare ulteriori aspetti
riguardanti la costante di mantenimento.

Uno di questi, ad esempio, deriva dall’'osservazideléa Figura 2.7 (della quale si riporta in
Figura 2.20 un particolare). Nello specifico, pdir wdtimi due valori di ye dell’intervallo
considerato, si riscontrano condizionmeash-out
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Figura 2.20. Particolare dell’'andamento didg#c,) ottenuto a diversi valori dig{da 0 a
0,48 d*, con passo di 0,024 e con intensita luminosa incidente sul reattoeei @
150 pE/rfs. Nelle prime due curve dal basso si rilevano &iodi di wash-out.

A questo proposito risulta opportuno identificageclostante di mantenimento minima alla
guale si rileva tale problema in funzione dell'imséa luminosa incidente. In Figura 2.21 si
riporta quanto risultato da tale analisi.
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Figura 2.21. Andamento della costante di mantenimento minimaadih-out in funzione
dell'intensita luminosa, generato mediante I'appl@ne della procedura di Cornet.

E bene precisare che l'intensita luminosa che coenjpaascissa del grafico corrisponde alla
lgir “generata” dalla lampada, non ancora ridotta #i&%s (legato all’assorbimento dielyer

in PC); in particolare, ifange di valori indagato per ffitting & [60; 600] HE/fs. Si pud
notare un profilo monotono crescente, con deridatescente allaumentare gi.lll fitting
ottimale dei dati generati con Matfah associato alla seguente funzione:

e minwo [ﬂ = 7-10"14 (Idir i—fg])s —1-10710 (Idir ”—E])4 +1-10770 (Idl-r [ﬁ])3 +

m2s m2s
UE

2
~5-1075 (Idir [;ll—fs]) +0,0104 (Idl-r [ﬁ]) — 0,4024 B = 0,9999 (2.49)
Infine si riporta in Figura 2.22 'andamento dgbieduttivita di biomassa a stazionario (P) in
funzione del tempo di residenza in condizioni deirsita costante (e pari a 150 pEs)ral

variare dipe (da 0 a 0,24 dcon passo di 0,048%F.

® Rispetto all’'analisi precedente (vedi Figura 2.i7§ slimezzato il campo d'indagine di.pl nuovo limite superiore del
range (0,24 d) & sufficiente a comprendere i valori di pormalmente riscontrabili sperimentalmente (incptenza, la
maggiore ampiezza dell'intervallo serviva ad evidare aspetti meramente teorici). Inoltre & raddatppla distanza tra
valori consecutivi della costante di mantenimeatdine di distinguere maggiormente le curve tratei
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Figura 2.22. Produttivita di biomassa a stazionario in funziodel tempo di residenza
(1=150 pE/nts ey, variabile da 0 a 0,24 8con passo di 0,048%L

Si puo notare la presenza di un massimo di prodtditin ciascuna curva parametricagig
centrato su valori di tempo di residenza rientraefirange [2,52; 2,90] d. Caso limite e la
condizione aus~=0, dove non si riscontra alcun massimo nel prpfdensi un andamento
monotono crescente con asintoto orizzontale. Lalizane diwash-outsi osserva infine a
tempi di residenza variabili da 0,95 a 1,23 d (©ees all’aumentare die).

Disponendo inoltre di dati sperimentati;(P) relativi ad un PBR operante c8nobliquusa

| = 150 uE/nfs, & possibile eseguire un confronto degli stessi gli andamenti simulati
appena esposti. In particolare si riportano in Tabe.4 le condizioni rilevate
sperimentalmente (Facca, 2013).

Tabella 2.4. Produttivita di biomassa rilevata sperimentalmerfteacca,
2013) a diversi tempi di residenza relativa a PBRRmante con S. obliquus a
I=costante=15QE/ns.

Tempo di residenza [d] Produttivita di
biomassa [g/d]

1,66 1,38
2,33 1,56

3 1,28




Confronto tra modelli cinetici 39

Per evidenziare maggiormente le peculiarita dedlfanento sperimentale, si rappresenta in
Figura 2.23 la collocazione dei punti di Tabelld Bel piano € ; P), con la relativa curva di
fitting.
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Figura 2.23. Andamento sperimentalevs P relativa a S. obliquus (I=15€E/nfs) con
relativa curva di fitting (Facca, 2013).

Prima di affrontare il confronto tra tali dati speentali e i risultati delle simulazioni, & bene
fare presente che, nel caso di un PBR operant® aB/n’s conS. obliquusnon si dispone

di un valore preciso della costante di mantenime@arebbe pertanto consigliabile una
campagna sperimentale volta alla misurgudiln ogni caso la letteratura suggerisce diversi
valori della stessa costante, collocati tutti atiirno dell'intervallo indagato (da 0 a 0,24 d
con passo di 0,024t si cita come esempio il dato di Herman e Luuerfhlan e Luuc,
1980), pari a 0,192°H Pertanto nel confronto con i risultati delle slemioni, non si fa
riferimento ad una particolare curva di produtfiyima in generale a tutti gli andamenti
riportati in Figura 2.22 (ad eccezione del casatéms=0) . Si € comunque osservato che per
tutte le curve indagate, i massimi di produttivetde condizioni diwash-outsono all'interno

di intervalli relativamente ristretti.

Cio che indubbiamente differenzia le curve di Feggr22 non é tanto il trend, quanto il valore
delle produttivita (a part). Tale aspetto, nell'ottica del confronto con tidaperimentali, &
per il momento secondario rispetto alle due caiatiehe precedentemente esposte, poiché in
guesta sede e di prioritaria importanza identiédarcondizioni ottimali di lavoro e quelle di
wash-out piuttosto che il valore della produttivita.

Dal profilo sperimentale, si osserva la presenzteqa) di un massimo di produttivita,
centrato su un valore di tempo di residenza prassimuanto e risultato dalle simulazioni.
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Inoltre, un’estrapolazione dei dati di Figura 2(@8 generale sconsigliata, ma necessaria in
guesto caso per un confronto) suggerisce lo stsibdelle condizioni dwash-outad unt
prossimo a 1 d, come effettivamente predice il oadk Cornet.

Si osserva per0 una produttivita sperimentale bémsnte maggiore rispetto a quanto
suggerito dalle simulazioni. Infatti la produtt&itmassima € pari a 1,56 g/l-d, mentre il
modello prevede valori fra 0,52 e 0,93 g/I-d.

La sottostima della produttivita da parte del mtmdei Cornet sembra suggerire la presenza
di un problema nella struttura intrinseca del mladedtesso. Quest'ultimo, valido per
condizioni di luce limitante, presenta effettivarteenella componente diretta dell’equazione
cinetica il parametro K sia al numeratore che adodeinatore, a differenza del modello di
Molina Grima (basato sull’equazione di Monod), déveompare solamente al denominatore.
D’altro canto, questa differenza riscontrata foue modelli presenta un fondamento teorico.
Negli studi portati avanti dallo stesso Cornet ebdasap (Cornet e Dussap, 2009), si illustra
infatti la derivazione del modello cinetico ripddain equazione (2.31). L’espressione di
partenza e:

IJ-eff(Z) = p(Z)¢Ea1dir(Z) — He (250)

In essa compare il parametpy la resa energetica, che rappresenta la partgaliss
dell’energia dei fotoni assorbita dall’antenna. §oevalore e definito localmente e decresce
allaumentare dell’irradianza (locale). Cornet, dadosi su un’analisi approssimata della
teoria quantistica dei meccanismi di trasferimedtoeccitazioni all’antenna, ottenne la
seguente espressione péx):

~ 1 _ K
p(z) = pm 8~ P i1 (2.51)

dovepm, gia definito nell’equazione (2.31), rappresehtaassimo valore della resa, ottenuto
guando il sistema opera nelle condizioni ottimall dunto di vista termodinamico (in cui
lirradianza diventa trascurabile rispetto allateose di saturazione K). L’equazione (2.51) e
un modello volto a rappresentare il valore teodcp(z) e, come tale, soffre di un certo grado
di approssimazione. Tuttavia anche questo mode#omette di riprodurre con buona
accuratezza I'andamento iperbolico P/I, alla paliapproccio di Monod.

In tal modo si esclude un errore del modello doali® presenza di K al numeratore.

Per un’ulteriore conferma della validita strutteralel modello di Cornet, si € eseguita la
seguente analisi: partendo dall’equazione cinefit81), sono stati sostituiti COpmax |
parametri presenti al numeratore della componeingttal della velocita specifica di crescita.
In questo modo I'espressione cinetica si ricondugeella di Molina Grima (equazione 2.20);

in tal caso, tuttavia, I'intensita luminosa presentell’espressione non e piu quella media,
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bensi quella puntuale lungo lo spessore del reqtt@icolata con la procedura suggerita da
Cornet e non con la legge di Lambert-Beer. Il v@ldrumaxderiva da prove eseguite in un
reattore batch operante in condizioni diluite; ertgolare risulta pari alla pendenza (circa
costante) della curvaxcvs t nella fase esponenziale, con I=1pB/mfs. La misura
sperimentale ha fornitpmax= 0,863 d (Enzo, 2012). In Figura 2.24 si riporta I'andanwent
della produttivita in funzione di, simulato con il nuovo modello, in condizioni @i = 0.
Quest'ultima scelta deriva dal fatto che alla péseondizione limite € associata la massima
produttivita ad ogni tempo di residenza.
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Figura 2.24. Produttivita vs tempo di residenza simulata conmibdello di Cornet
modificato (I=150uE/nfs eus=0).

Si puo notare come la modifica proposta al moddil&€Cornet non risolva il problema di
sottostima della produttivita, bensi lo accentafatti, apue=0, la Figura 2.22 restituiva una
produlttivita asintotica di circa 1 g/l d, quasi gaprispetto ad ora. Si ribadisce pertanto che il
problema della sottostima della produttivita ndngssto nella struttura del modello di Cornet.
Un altro fattore che potrebbe causare I'errorecaétolo della produttivita € quello riferibile
ad un possibile errore sperimentale nella valutezidell'intensita luminosa che incide sul
PBR. In particolare, un’impostazione delle condizidi illuminazione della lampada che
vadano a tradursi in un’irradianza superiore a lguptevista, potrebbe portare ad una
maggiore produttivita. Per chiarire questo aspedtoé condotto uno studio di sensitivita
all'intensita luminosa della produttivita massineggiungibile (Ray), assumendo un valore
della costante di mantenimento standard di 0'11d Figura 2.25 si riporta 'andamento
generato con Matldbdi Pnal), nellintervallo di | fra 30 e 1000 pEAs.
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Figura 2.25. Andamento della produttivita massima (a pe= 0,1) dn funzione
dell'intensita luminosa, generato mediante I'appk@ne della procedura di Cornet.

Il fitting ottimale dei dati generati con Matfab associato alla seguente funzione:

Prox [%] = —4,200- 10712 (1 ﬁ]f +1,112-1078 (1 ”—E])3 +

m2s m2s

~1,150- 1075 (1 [n‘l‘—fs])z + 0,007 (1 ;‘—fs]) — 0,020 R-0,9998 (2.52)

Per la valutazione della sensitivita ad | delladuttivita stazionaria massima é sufficiente
derivare la predetta equazionditting rispetto all'intensita luminosa, ottenendo:

‘”’d%liég ~ 1,680 1011 (1 [;‘—fs])?’ +3,336- 1078 (1 [;‘—fs])z +
~2,300- 1075 (1 [T;‘—fs])z + 0,007 (2.53)

In Figura 2.26 si riporta I'andamento di tale datavprima.
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Figura 2.26. Andamento della derivata prima di,R rispetto ad I.

Si noti 'andamento monotono decrescente dellavdtaj che in ogni caso si mantiene, nel
range indagato, a valori estremamente bassi. Pertamt@ué assumere che solamente
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rilevanti variazioni di intensita luminosa possancidere concretamente sulla produttivita.
Nello specifico, si osserva che, alle condizioregedentemente citate, sarebbe necessaria
un'irradianza pari a 510 pPEfs per raggiungere il valore di n& riscontrato
sperimentalmente. Considerando nulla la costantandntenimento, tale condizione si
verificherebbe comunque ad un valore di | prossan®35 pE/fs. Cid porta ad escludere
I'ipotesi di errore sperimentale relativo all’ingta luminosa; la sottostima della produttivita
da parte del modello di Cornet non e pertanto ipilé alle ipotesi fin qui analizzate e
rimane in sostanza un problema aperto (si puo prend considerazione un ulteridieing
dei parametri).

In ogni caso, il trend ottenuto dalle simulazionappresentate in Figura 2.22,
indipendentemente dalla selezionata, ben interpreta quanto rilevato speEriaimente, sia
per quanto riguarda i di massima produttivita, che pertildi wash-out(parametri che in
guesta fase interessano maggiormente).

In questo senso, il modello di Cornet, qui appbicatS. obliquus presenta una maggiore
accuratezza rispetto al modello di Molina Grima, plejato in  precedenza a
C. protothecoides

Da cio emerge la necessita di condurre un ultings@éan questa analisi: applicare il modello
di Cornet &C. protothecoides

2.3 Applicazione del modello di Cornet a Chlorella protothecoides

Nell'applicare il modello di Cornet &. Protothecoidese necessaria una nuova stima dei
parametri del modello stesso, poiché riferiti adch uhiversa specie algale. In particolare,
rispetto aS. obliquusrisultano differentip, Ea, bEs e K (la costante di mantenimento € stata
gia determinata).

Per quanto riguardé, esso rappresenta la quantita di biomassa progettanole di fotoni
catturati dalle cellule. La sua determinazione iede la conoscenza della composizione
elementare dell’alga, riportata in Tabella 2.5.

Tabella 2.5. Analisi elementare di C. protothecoides (Morandi112).

Elemento Frazione ponderale
[%]
C 52,7
8,27
N 9,80
0 21,3

P 0,503
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L’analisi elementare permette di scrivere la setistechiometria globale dell’alga:

CH 88No,1580,30F-~ 0 (2.54)

Di conseguenza, il peso della biomassa per matarthonio € pari ag.= 20,91 g/mai.
Dal momento che sono richieste 8 moli di fotonjsenper la formazione di una mole di
carbonio, g, risulta che:

¢ =299 — 2 61-107° kg /uE (2.55)

Npho
| parametri Ea e bEs sono invece stati calcolatneed<; nel modello di Molina Grima: il
reattore € stato fatto lavorare in condizioni baiehtre giorni. La concentrazione di biomassa
nel reattore e lintensitd della radiazione in tescdlal sistema sono state determinate
qguotidianamente. Si e assunto che la distribuzigla luce sia riprodotta dal modello di
Cornet (equazione 2.28). Da cid, con 'ausilio dsblutore Excél, & stato possibile ricavare
Ea e bEs. | valori ottenuti sono pari a 148kg e 2,34 rikg.
| dati sperimentali necessari per il calcolo di €bEs sono riassunti, assieme a quelli
simulati, in Tabella 2.6.

Tabella 2.6. Concentrazioni giornaliere di biomassa (peso sgcudensita
luminosa in uscita misurata, effettiva e simulatancEa=146 kg e

bEs=2,34 rfikg.
Giorno Concentrazione di Intensita Intensita radiazione Intensita
biomassa (peso secco) radiazione in in uscita effettiva radiazione in
[a/1] uscita misurata, misurata, Iout,exp* uscita effettiva
Iout,exp [llE * S_l : m—Z] simulata, Iout,calc*
[uE - s*- m?] [uE - s*- m?]
1 0,09 69 77,528 75,789
2 0,21 55 61,798 61,174
3 0,83 18 20,225 20,224

In Figura 2.27 si riporta per completezza una repgmtazione grafica dei punti sperimentali
(¢ ; lout) € della relativa curva ditting, dalla quale si osserva un margine d’errore carten
rientrante nella soglia di accettabilita per il lplema in analisi (errore relativo mediofitiing

sui tre punti sperimentali pari all’1,22%).
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Figura 2.27. Confronto tra punti sperimentali e curva di figimelativi al’andamento d;
VS G, con Ea=146 rfikg e bEs=2,34 fAkg.

Infine, come gia affermato in precedenza, non sstati rilevati in letteratura valori della
costante di saturazione relativi alla specie algaksame. Avendo solamente a disposizione il
valore sperimentale di K associatoSa obliquus si assume questo dato ragionevolmente
valido anche peC. protothecoidesSi raccomanda comunque una campagna sperimentale
volta a determinare con precisione il valore dellastante di saturazione propria di
C. protothecoides

Sulla base delle considerazioni appena presen&atsfato possibile simulare con un
programma Matlab 'andamento della produttivita in funzione del fgndi residenza per
C. protothecoidesapplicando il modello di Cornet. Si tenga presettie, nel caso preso in
esame, il PBR opera a | = costante = flfdn’s e che la costante di mantenimento & nota e
pari a 0,093 d (Morandini, 2012). In Figura 2.28 si riporta quanisulta da tale simulazione.
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Figura 2.28. Produttivita di biomassa in funzione del tempaeatiidenza (I=100uE/fs e
ue pari a 0,093 d).

In Figura 2.29 si ripropone 'andamento sperimestatile al successivo confronto.
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Figura 2.29. Produttivita di biomassa sperimentale a diversnge di residenza relativa
alle acque reflue di Padova (Morandini, 2012).

Dal confronto tra risultati della simulazione corodello di Cornet e i dati sperimentali,
ricordando quanto risultava dalla precedente siniee con modello di Molina Grima, si
evincono i seguenti aspetti:

* La condizione dwash-out sperimentalmente rilevatatas 0,5 d, non & predetta
con elevata precisione da entrambi i modelli. Twiétal’applicazione del modello
di Cornet, consente di portare la predizione adivello di accuratezza superiore
rispetto a quanto garantisse il modello di Molin@n@. Il primo infatti prevede un
Twash-outdi Circa 1 d, rispetto ai 2,44 d del secondo.

* Quanto affermato per la condizionevdash-out vale anche per la predizione del
tempo di residenza corrispondente alla massimaugiieia. Questo infatti risulta
sperimentalmente pari a circa 1,01 d. Cornet pregeduesto proposito ugy; di
circa 2,7 d, piu vicino alla realta rispetto ai 6,8el modello di Molina Grima.

- La predizione della produttivita (aspetto secorwlaritale sede, ma non per questo
poco importante) con il modello di Cornet risulté picina a quanto constatato
sperimentalmente rispetto alla simulazione con MolGrima. Si consideri ad
esempio la produttivita massima, sperimentalmeateg0,53 g/l-d: il modello di
Cornet la prevede pari a circa 0,65 g/l-d, ment@ifd Grima la sottostima
notevolmente (0,27 g/l-d).

2.4 Considerazioni finali

Sulla base delle considerazioni svolte in quest@itGi@, € possibile tracciare delle
conclusioni generali.
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La prima osservazione e che il modello di Molinain@ar € inadeguato a predire i dati
sperimentali di produttivita di biomassa in funzowlel tempo di residenza, relativi a
C. protothecoidescome si evince dalla Figura 2.30. Infatti nonasgibile riprodurre né il
tempo di residenza avash-out né quello di massima produttivita. Questo rigoltaa spinto
a prendere in considerazione un modello cinetitzrrstivo.

0,6
"E‘ ’.
= 05 M
28 H AN
© ! N
2 0,4 ! u
© 1
£ |
° 1
503 i
T i
P n /
£ 02
£ /
3
° 01
[~ /
0 T T T T 1
0 2 4 6 8 10
Tempo di residenza [d]

Figura 2.30. Confronto tra i dati sperimentali P «srelativi a C. protothecoides (in rosso)
ed i risultati delle simulazioni ottenuti col moltetli Molina Grima (in blu).

Si riporta in Figura 2.31 il confronto tra gli sseslati sperimentali dC. protothecoideg le

simulazioni ottenute col modello di Cornet.

Si conclude che tale modello, pur non riproduceodaettamente le misure di produttivita
effettuate, restituisce un andamento piu coeremtel’evidenza sperimentale. Questo aspetto
vale sia per la produttivita, che per i tempi dirrpanenza diwash-oute di massima

produlttivita.
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Figura 2.31. Confronto tra i dati sperimentali P wsrelativi a C. protothecoides (in rosso)
ed i risultati delle simulazioni ottenuti col moltedli Cornet (in blu).

Un'ulteriore conferma dei progressi ottenuti apgtido il modello di Cornet si riscontra nel
caso diS. obliquus In particolare per questa specie si & cercatoipdodurre i valori
sperimentali utilizzando la costante di mantenirmesdme parametro aggiustabile. | risultati

sono riportati in Figura 2.32.
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Figura 2.32. Confronto tra i dati sperimentali P usrelativi a S. obliquus (in rosso) ed i
risultati delle simulazioni ottenuti col modello @ornet (linee continue). A questi ultimi
corrispondono valori della costante di mantenimerffr) variabili da 0 a 0,24 d,
distanziati di 0,048 d.
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Dall’analisi di Figura 2.32 risulta evidente comlenmodello di Cornet sia in grado di
prevedere in modo soddisfacente i tempi di permzaeti wash-oute di produttivita
massima. Tuttavia la discordanza tra la produétivilevata sperimentalmente e quella
suggerita dalle simulazioni rimane elevata.

La sottostima della produttivita da parte del mtoddi Cornet sembra suggerire la presenza
di un problema nella struttura intrinseca del mlmdstesso. Per confermare questa ipotesi,
sSono stati sostituiti copmax | parametri presenti al numeratore della compandiretta della
velocita specifica di crescita dell’equazione (2.3e é risultata un’espressione riconducibile
nella struttura a quella di Molina Grima, con |&elienza che, nel nuovo modello, l'intensita
luminosa non € piu quella media, bensi quella mlatlungo lo spessore del reattore,
calcolata con l'approccio di Cornet. Il valore @ia.x impiegato nelle simulazioni € quello
misurato sperimentalmente in condizioni diluiteuim reattore batch e risulta pari a 0,863 d
(Enzo, 2012).

L’andamento della produttivita in funzione disimulato con il nuovo modello é riportato in
Figura 2.33 (curva in rosso). Tale risultato eraite conu. = 0, per valutare la condizione di
massima produttivita ad ogni tempo di residenza.

Dall’analisi di Figura 2.33 si conclude che la nfadi al modello di Cornet proposta non e in
grado di risolvere il problema di sottostima deltaduttivita, anzi lo accentua. Per migliorare
la corrispondenza tra dati sperimentali e prediza® modello, é pertanto necessario usare
valori di umax superiori a quello sperimentale: ad esempio, comalore tipico della costante
di mantenimentoy = 0,1 d") e pmax = 3,2 d', si ottiene la curva in blu di Figura 2.33.
Tuttavia questo valore @inax NOn ha alcuna giustificazione sperimentale.
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Figura 2.33. Confronto tra i dati sperimentali P usrelativi a S. obliquus (in nero) ed i
risultati delle simulazioni ottenuti col modello @ornet modificato: sono rappresentati sia
il caso conumax = 0,863 d* e e = 0 (in rosso), che quello cqunay = 3,2 d* epe = 0,1 (in
blu).
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Rimane comunque fuori discussione il fatto che gdlag@zione del modello di Cornet per
simulare il trend di produttivita vs costituisce un notevole passo avanti rispetto @detio
Molina Grima. Un ulteriorduning dei parametri, magari con validazione sperimentaigli
stessi, potrebbe colmare le lacune del modelloatn€&t, rendendolo oggettivamente adatto
alle predizioni analizzate e discusse in questa.sed

Per completare lo studio sulla crescita algaleitigne interessante riassumere la procedura
utile a selezionare le variabili operative e digetio del fotobioreattore di tigftat-plate

Il calcolo deve partire fissando un valore di irsiégn luminosa (e quindi di energia) incidente
sul PBR. Se si assume per la specie algale dimi&to un valore ragionevole di efficienza
fotosintetica, € possibile ricavare la produttivéieeale (R) dal bilancio di energia della
biomassa:

kg _ Ieff
Pa [mzh] T LHVaigq (2.56)

dove:

lef = intensita luminosa convertita in biomassa, [\Kﬁm

LHV a4a= potere calorifico inferiore della specie algdieiferimento, [J/kg].

Una volta stabilita una profondita (h) del reattdagproduttivita volumetrica (B € ricavabile

da:

Py 2] =22 92)

Nello stesso tempo, fissando h, & possibile ricostda curva di produttivita volumetrica in
funzione della concentrazione algale in uscita PBR (G.), pari a quella all'interno del
reattore stesso se si considera un mescolamentpletonfCSTR). Questa operazione deriva
dalla risoluzione del bilancio di materia a stazioo (vedi equazione 2.32, ma con termine di
accumulo uguale a zero). Esso richiede in inpuarametri cinetici di crescita, fra cui la
costante di mantenimento (si rimanda ad esempieqablzione 2.31, in cui la velocita di
crescita specifica e descritta dall’'approccio dir@b). Si riportano in Figura 2.34 esempi di
andamento della produttivita volumetrica in funaaella concentrazione (Enzo, 2012); nel
calcolo, basato sull'approccio di Cornet, sonodiistirradianza e i parametgn,, K, ¢, Ea,
bEs e W (vedi paragrafo 2.2.1 per la definizione deglsste
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Figura 2.34. Esempi di andamento della produttivita volumetrica funzione della
concentrazione per un PBR (Enzo, 2012).

Dall’analisi di Figura 2.34 si puo notare come ascun valore di h sia associata una diversa
curva R vs Gy, per ognuna delle quali si rileva una condizionprdduttivita massima. Se si
vuole imporre che l'impianto operi a massimo regimesufficiente eseguire una procedura
iterativa su h; questa si conclude nel momentauinmer un dato valore di h, la produttivita
volumetrica ottenuta dalla (2.57) risulta la massinella curva P vs G, (R/vax). Da tale
condizione si deduce il valore di concentrazionerispondente alla massima produttivita
(cxumax), @ cui e associato un tempo di residenyadto da:

T= Cp:ﬁ (2.58)
Stabilito il tempo di residenza nel reattore, e sute ricavare la portata volumetrica in
ingresso allo stesso per unita di superficie iatadi

Vmin _ 1 (2.59)

A T

Il pedice “MIN” che compare nell’equazione (2.5% ad indicare che la portata volumetrica
risulta la minima per il sistema in esame, avendiezsonato la condizione di massima
produttivita volumetrica.

Per determinare le restanti condizioni operativeeeessario saturare un grado di liberta.
Imponendo, ad esempio, un valore della portata ineask biomassa prodotta nel reattore
(W), e calcolabile la superficie del PBR che desseee di conseguenza irradiata (A):
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a=Z (2.60)

Infine, determinata A, & possibile calcolare lataiar volumetrica di sospensione algale in
ingresso al reattore:

. 14
VMIN = IZIN (261)

In questo modo tutti i parametri operativi e di getio del fotobioreattore sono determinati
univocamente.
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Progettazione della sezione di crescita

In questo Capitolo si sviluppa la progettaziondadsézione di crescita delle microalghe, allo
scopo di fornire le informazioni necessarie perslecessiva analisi economica, volta a
valutare la redditivita complessiva del processo.

Per una corretta progettazione, € necessario ei@ad una contemporanea sintesi ed analisi
delle diverse operazioni unitarie. A tal propositigsulta fondamentale l'apporto di un
simulatore di processo: nel caso in esame si éeigapd Aspen Plfs(versione 7.1).

E bene premettere che questo studio tratta un gsoc&non convenzionale” rispetto ai
processi produttivi tipici dell'ingegneria chimic&e quindi si fa riferimento il piu possibile
alle regole classiche per la progettazione di msicéndustriali chimici, si sono dovuti
affrontare anche problemi meno “canonici”. Di cansenza, la configurazione finale
proposta nel Capitolo risulta sicuramente ottimiazana non necessariamente la migliore in
senso assoluto, perché il settore tecnologico delleroalghe € in costante e rapida
evoluzione.

3.1 Informazioni preliminari e layout sezione di crescita

Per prima cosa € necessario stabilire una basealdble, che costituisce un vincolo per
I'analisi. In seguito viene definito ihyoutgenerale della sezione di crescita.

3.1.1 Base di calcolo

La specie algale considerataSEenedesmuus obliquu$ale scelta deriva del fatto che

S. obliquuse in grado di produrre olio anche in assenza dsstrConsiderando di operare con
un fotobioreattore di estensione pari a 1°ksottoposto ad un’irradianza tipica dell’area di
Padova, la produzione di biomassa (nella qualertaenuto d’'olio € il 40% in peso) € pari a

39,2 t/d, equivalenti a 1633,33 kg/h. Tale risaltderiva dallassumere per il caso in esame
un’efficienza fotosintetica del 7% (si rimanda afragrafo 1.2 per la definizione di efficienza

fotosintetica).

Si riassumono in Tabella 3.1 i dati principali.
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Tabella 3.1. Base di calcolo per la progettazione della segidncrescita.

Base di calcolo in
. . 870000 MJ/d
termini energetici
Estensione superficiale
P 1 kn
reattore
Produzione di biomassa 39,2 t/d
Produzione di olio 15,7 t/d
Contenuto d'olio nella
) 40 %
biomassa

3.1.2 Layout generale sezione di crescita

Con riferimento alle diverse soluzioni proposteletieratura (citate nel Capitolo 1), si €
deciso di ricorrere alla soluzione rappresentatagnra 3.1 sotto forma di schema a blocchi.

ricircolo al reattore

acqua make u

flue gas acqua chiarificata
—> SAT PBR SED

N

corpo di fon@loicroalghe + acqua)

e

flue gas microalghe concentrate (209 p/p

CENTR

\l/acqua (+ flocculanti)

Figura 3.1. Schema a blocchi della sezione di produzione,dtanalternative di invio flue
gas al sistema di reazione: per saturazione nefjiee di ricircolo (in rosso) e per
gorgogliamento diretto nel reattore (linea trattegt).

Dall’analisi di Figura 3.1 si definiscono le segti@perazioni unitarie:

* sistema di reazione (PBR): ci si riferisce adclosed pondvale a dire un sistema che
presenta caratteristiche intermedie tra un fot@aittore chiuso classico ed open
pond In sostanza si presenta come uno stagno a can@hoeway ponyl con
copertura trasparente alle radiazioni (in LDPE)grado di limitare le contaminazioni
ambientali nel fotobioreattore e favorire la solizzazione della C@gassosa nella
fase liquida;
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sedimentatore (SED): posto a valle del sistemaedzione, per concentrare la
biomassa prodotta a valori idonei alla successiase fdi centrifugazione. A
quest’ultima si invia parte del corpo di fondo deldimentatore stesso. La restante
porzione della corrente precipitata nel sistemadeécantazione € ricircolata per
regolare la concentrazione di alghe in ingressoeattore. L’acqua chiarificata va
ricircolata, previomake up al sistema di reazione. Si fa presente comelénaaalisi
verra considerata I'immissione nel processavdstewater(che eventualmente hanno
gia subito a monte un trattamento preliminare), sbhao gia dotate dei nutrienti
necessari per la crescita delle alghe (ad eccedeli@ CQ). In alternativa si poteva
considerare I'utilizzo d’acqua non inquinata (dirmyadolce,...), con apposita aggiunta
degli stessi nutrienti. Tuttavia tale condizioneedbe comportato ingenti costi da
sostenere, associati al continmake upd’acqua e nutrienti. L'utilizzo divastewater
presenta invece il doppio vantaggio della rimozidaenutrienti naturalmente presenti
in esse e della contemporanea crescita algale;

centrifuga (CENTR): in grado di concentrare la béssa fino a valori pari al 20% in
peso. L'acqua eliminata in tal modo dalla correadggle, non é oggetto di ricircolo al
PBR, causa presenza di flocculdadditivati per favorire la centrifugazione), ilic
comportamento in fase di reazione non € noto epbé inibire la crescita;
alimentaziondlue gasal sistema di reazione: per fornire £6) ricorre aiflue gas
delle centrali termoelettriche, normalmente prdaseegli impianti industriali. Questi
si considerano composti per il 10% molare (o voluioe) di CQ e per il 90% di
azoto, assimilando nello stesso azoto le restgecis presenti. In Figura 3.1 si
osservano due possibili alternative di immissioee flle gasnel PBR. La prima
prevede la saturazione di @Qlell’'acqua di ricircolo (assieme ahake up, in
un’apparecchiatura dedicata (SAT), per poi invidrkquido saturo al PBR. In tal
modo si eviterebbe movimentazione di gas, e quiodsti di compressione
(usualmente elevati). La seconda alternativa prevkdorgogliamento deflue gas
direttamente nel PBR. In seguito si discutera laltacdella configurazione piu
appropriata, anche se le due alternative potrebbessere usate in modo
complementare.

A partire dallayoutgenerale presentato in Figura 3.1, sono stateéatadg¢ diverse alternative

di processo, per arrivare, con l'ausilio del simola Aspen PIU§ ad una configurazione

ottimizzata.

" In realta anche nel sedimentatore sono da aggierigeculanti per indurre la precipitazione detpm di fondo. Tuttavia,
rispetto alla centrifugazione, le concentrazionigioco sono modeste (vedi paragrafo 3.4) e quirai m grado di
compromettere la crescita delle microalghe: € pestapossibile effettuare il ricircolo dell’acqua iatificata del
sedimentatore, a differenza di quella in uscitdadaéntrifuga.
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Prima di presentare i risultati, € bene citare radcoaratteristiche relative alla specie algale in
esame, vale a dir8. obliquus utili per il prosieguo dell’analisi. In particoky si presenta in
Tabella 3.2 la composizione elementare di questaoaiga (Enzo, 2012).

Tabella 3.2. Analisi elementare di S. obliquus (Enzo, 2012).

Elemento Frazione ponderale
[%]
C 52,1
H 8,04
N 8,05
@) 28,0
P 0,35

L’'analisi elementare permette di scrivere la setpistechiometria globale dell’alga (su base
molare):

Co,290500,11890,54dN0,0301 (3.1)
sulla base della quale si propone la seguenteamazii produzione di biomassa:
0,273 H,0 + 0,295 CO, + 0,01955 N, = Cg20500,1189H0 546N 0301 + 0,372050,  (3.2)

Da cio € possibile dedurre il peso dell’'unita moeoica dell’alga, pari a 6,54 kg/kmol, e si
possono valutare i termini di consumo e di prodogioel reattore: la Tabella 3.3 fornisce |
dettagli.

Tabella 3.3. Consumi e produzioni di un reattore che producelfiquus.

Sostanza Produzione [kg/kggal Consumo [kg/Kghigdl
CO, - 1,987

H,O - 0,7524

N, - 0,0837

0, 1,823 -

Alga 1 -

3.2 Alimentazione flue gas al sistema di reazione

Si analizzano ora le diverse possibilita di alinagidne della C@ la saturazione dell’acqua
di ricircolo e il gorgogliamento dellstreamgassosa nel sistema di reazione.
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3.2.1 Saturazione mediante membrane contactors

Nel caso specifico, il processo richiede un coatdta una corrente liquida a 25° C
(wastewatey e una gassosa, costituita dlaie gasprovenienti dalla centrale termoelettrica.
Questi ultimi derivano dalla combustione di gasurele e presentano un tenore di O
variabile dal 5 al 10%. Nel caso in esame si farinfiento a unatreamgassosa a 25° C al
10% di CQ e al 90% di “azoto equivalente” (per la maggiortpaomposta da azoto e in
minoranza da &) vapor d’acqua, SQ..). Per garantire il trasferimento di €@alla corrente
gassosa a quella liquida, il sistema a membranaappropriato € quello danembrane
contactors sistemi in cui la separazione dei composti ézeala grazie ad una forza motrice
che si instaura tra le due fasi, determinata daynadiente di concentrazione (o pressione
parziale) tra le due correnti. La bonta della sepane e determinata dal coefficiente di
distribuzione del componente da separare nelle fdse La membrana in questo caso
rappresenta solo un’interfaccia e si puo definmeme una barriera permeoselettiva tra due fasi
omogenee. La sua struttura pud essere micropordsHilica o idrofobica), densa oppure
composita. Numerose sono le configurazioni assea@dtun sistema di questa natura: fibre
cave, lastra piana, anello rotante e molte alto®ian

Nel caso in esame, si € deciso di prendere in derezione un modulo a fibra cava, costituito
da un mantello che racchiude un fasciame di fibmotipropilene microporoso (Figura 3.2).

Figura 3.2. Rappresentazione di un modulo di membrane
contactor (Liqui-Cet Membrane Contactors, 2013).

Come suggerito da studi precedenti (Gabelman e gwa999), si immette la fase liquida
lato mantello e la fase gas lato tubi. Essendodmbrana idrofobica, I'interfaccia liquido-gas
si instaura in corrispondenza del comparto occupiaifacqua. In generale, il profilo di
concentrazione lungo lo spessore del sistema, vatga le tre fasi coinvolte
(gas-membrana-liquido) é rappresentato come inr&igLB:
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gas phase  membrane  liquid phase

Cg
Cgm \
Cml
Clm
N ——
Cl
L Y J - | . )

ks  1/Km 1/k

Figura 3.3. Profilo di concentrazione lungo lo spessore delesisa in esame (membrane
contactor). Con i simboli & Cyn Cn Gm G sono indicate rispettivamente le
concentrazioni in fase gas, allinterfaccia gas-nbeama, all'interfaccia membrana-
liquido, all'interfaccia liquido-membrana e nel liigdo (Nguyen et al., 2011).

avendo indicato condk ky, e k_ rispettivamente i coefficienti dnasstransferrelativi a fase
gas, membrana e fase liquida. L'inverso di taliapaetri rappresenta la resistenza allo
scambio di materia rilevabile nelle tre fasi. Asalprecedenti su sistemi di questa natura
(Yang e Cussler, 1986) hanno dimostrato come iftarda resistenze in fase gas e nella
membrana si possano considerare trascurabili tispééa resistenza in fase liquida. Pertanto,
il profilo di concentrazione si assume “piatto” dirall’interfaccia gas-liquido (presente nei
pori della membrana) per poi decrescere nell’adigecélm d’acqua e stabilizzarsi nbllk
liquido.

Numerose sono le configurazioni adottabili per esist a membrane contactorsanche
all'interno dei moduli a fibra cava. Nel caso inae® si considerano due alternative: un
sistema ad alto grado di impaccamergacking fraction ¢) di fibre e uno a bassa densita
delle stesse. In entrambi i casi si mantiene usstiudi liquido nel mantello parallelo alle
fibre. Per le due soluzioni, si fa riferimento aeddistinte correlazioni dmass transfer
(Gabelman e Hwang, 1999) della £i@ fase liquida (cioé lato mantello):

* Fibre poco dense:

d 0,93
Sh=1,25 (Re%) " 5c03 per 0 < Re < 500= 0,03 (3.3)
» Fibre ad alto grado di impaccamento:
Sh =0,019 Gz per Gz < 60 e altady di impaccamento (3.4)

I numeri adimensionali presenti nelle correlazieomo definiti da:



Progettazione della sezione di crescita 59

Re =\ dep/ 1 Sc %/D Sh =kdyD Gz=RePrdL Pr=g¢puh (3.5)
dove:

d. = diametro idraulico lato mantello, m;

L = lunghezza membrana, m;

vL = velocita della fase liquida, m/s;

K = viscosita della fase liquida (acqua), Pa-s;

p = densita della fase liquida (acqua), k/m

v = u/p = viscosita cinematica della fase liquida (acqu@)s;

D = diffusivitd CQ in acqua, fIs;

k.= coefficiente di scambio di materia della faseiilita (acqua), m/s;

Cp, = calore specifico a pressione costante dellaligsila (acqua), J/kg K;
A = conducibilita termica della fase liquida (acqu&)ym K.

Si pud notare come, per quanto concerne la fasédéq si fa riferimento ad acqua pura,
benché in realta si stia analizzando un saturatbrevastewater Si € adottata questa
semplificazione anche se la composizione assaabigeidi tali acque potrebbe modificare il
risultato.

Le correlazioni (3.3) e (3.4) consentono, in segwat dimensionamento del modulo a
membrana che ci si appresta ad effettuare, dimetare k e di conseguenzanhass transfer
della CQ dalla fase gas a quella liquida. Nel caso in essimdatto riferimento per design

al catalogo dell’azienda Liqui-Ce[Liqui-Cel® Membrane Contactors, 2013), specializzata in
progettazione e vendita diembrane contactors

Il designpiu opportuno € stato individuato nei sisteshell and tubea fibra cava. A tal
proposito, si riporta in Tabella 3.4 I'elenco debduli a fibra cava che I'azienda Liqui-Cel
mette a disposizione.

Tabella 3.4. Elenco dei moduli shell and tube a fibra cava theienda
Liqui-Cel® mette a disposizione (Liqui-EeMembrane Contactors, 2013).

Minima portata di | Massima portata di esercizio
Modulo esercizio [ni/h] [m3h]
2.5 x 8 Extra-Flow or SuperPhoBic 0,023 0,68
4 x 13 Extra-Flow or SuperPhoBic 0,5 3,41
4 x 28 Extra-Flow or SuperPhoBic 1 6,8
6 x 28 Extra-Flow 1,14 11,4
8 x 20 Extra-Flow with XIND fiber 1,14 11,4
8 x 40 Extra-Flow 57 28,4
8 x 80 Extra-Flow 11,4 34,1
10 x 28 Extra-Flow with X40 Fiber 10 56,8
10 x 28 Extra-Flow with X50 & XIND Fiber| 10 47,7
14 x 28 Extra-Flow 15,9 90,8
14 x 40 Extra-Flow 15,9 124,9




60 Capitolo 3

Sapendo che nellimpianto oggetto di studio il PBEhiede una notevole alimentazione
d’acqua in termini di portata volumetrica, si eez@nato il modulo a disposizione di
maggiori dimensioni, avente diametro delwell (ds) pari a 14 in e lunghezza (L) pari a 40 in.
Il numero di fibre () in esso contenute e stato stimato pari a 300D@l@. sistema consente
un esercizio a portate volumetriche rientrantinaelge 15,9-124,9 rith. E pertanto gia chiaro
in questo frangente come, nel processo oggettdudiics sara necessario ricorrere a piu
moduli in parallelo (si rimanda ai paragrafi sust@sper un’analisi piu dettagliata di tale
aspetto). In prima analisi si affronta comunqustladio di un singolo modulo, in entrambe le
condizioni di impaccamento delle fibre consider&teterminato ilmass transferé possibile,
se il risultato e soddisfacente, valutare le perdit carico associate al modulo. Se queste
risultassero accettabili, I'opzione di un saturatarmembrana risulterebbe percorribile, e si
estenderebbe a piu moduli in parallelo.

3.2.1.1 Caso 1: basso grado di impaccamento
La relazione (3.3) é valida per sistemi a bassaardimpaccamento delle fibre, in

particolare perp pari a 0,03. Note le dimensioni del modulo seleato (che si ricavano dal
catalogo Liqui-Cél), & possibile determinare la sezione totale de¢tsia:

Apor = %dg = 0,0993 m? (3.6)

Con un fattore dpackingdel 3%, si possono ricavare la sezione attravedsdtacqua (A) e
guella occupata dalle fibre (A

Ay, = Ao - 0,97 = 0,0963 m? As = Agor — Ay = 0,0030 m? (3.7)

Grandezza importante nelle successive correlaziasulta il diametro idraulico (o
equivalente, g, definito come:

4A
d, = —=»
2Ptot

(3.8)

dove 2p.: € il perimetro “bagnato” dal fluido (perimetshell + perimetro fibre), ricavabile
dalle seguenti equazioni:

_Ar _ -8 .2 _ ,4Asingozafibm _ —4
Asingola fibra — N_f =1-10 m dsingola fibra — T = 1,13 -10 m

2psingola fibra = 7Tdsingola fibra = 3,5449-107*m
Zptot,fibre = 2psingola fibraNf = 106,347 m 2Pspen = mds = 1,117 m
2Ptor = zptot,fibre + 2Psnen = 107,464 m (39)

Di conseguenzacdisulta pari a 3,58- Tom.
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Nella determinazione della velocita del liquido,esvincolato il numero di Reynolds a 500,
valore limite superiore per la correlazione (3.B). conseguenzap(e | dell’acqua pari
rispettivamente a 1000 kgfe 10° Pa s):

Re
vL = K
pde

=0,14m/s (3.10)

Tale valore si pud considerare accettabile peliqundo che scorre in un sistema complesso
come il lato mantello di un modulo a membrana. bagia volumetrica di liquido derivante
da tale analisi é:
m3 m3

Q. =v,A, =0,0135 — = 48,53 — (3.11)
A gquesto punto & bene precisare la portata di gascata a tale sistema. Assegnando una
velocita del gas pari a 1,5 m/s, che consenteddiné al minimo le perdite di carico lato tubi
e di soddisfare itangedi portate ammissibili nel contattore, si ottiene:

3

Qo = ved; = 0,0045 ™= = 16,2 - (3.12)

Si puo notare come Qe Q rientrino nelrange di accettabilitd delle portate volumetriche
della membrana selezionata. Pertanto €& possibiteseguire I'analisi assegnando tal
condizioni operative.

Per la determinazione di Sh mediante la (3.3) ficgnte valutare Sc, nota(10° m%s) e D
(diffusivita di CQ in acqua, pari a 1,96-2on%s)®:

Sc = % =510 (3.13)

Di conseguenza Sh risulta pari a 16,56.
Dalla valutazione di Sh € infine possibile ricaviare

ky=22=91-10"°" (3.14)

e

Tale valore, se confrontato a quelli tipici di k10° m/s) e di k (un ordine di grandezza
superiore a k), e effettivamente rappresentativo della resigigna marcata al trasporto di
materia nel sistema in esame.

Il mass transfedungo la membrana si puo pertanto rappresentarggrmini di profili di
concentrazione, come in Figura 3.4:

8 (Perry e Green, 2008).
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ass Membrana Liquido
cd?

;[ o2,

Figura 3.4. Rappresentazione del mass transfer lungo la memabra

dove:

Pco2 = pressione parziale di G@ fase gas, atm;

C co2 = concentrazione Call'interfaccia, lato liquido, g/;
Ccoz,p= concentrazione Cnhelbulk, lato liquido, g/l.

Stabilita la composizione d#ue gas al 10% molare di Cg) alla pressione totale di 1 atm si
deduce che ¢», = 0,1 atm. Considerando le condizioni diluite dedtesna, si descrive
I'equilibrio gas-liquido mediante la legge di Henry

Pcoz = Hco2Cc02 13)

dove H.¢€ la costante di Henry relativa alla solubilitdCdd, in acqua e, a 25°C e pari a 29,4
atm-Il/mol (Bressan, 2011).

Di conseguenza, €0, € pari a 0,0034 mol/l, corrispondenti a 0,15 Bér la valutazione della
concentrazione di COnel bulk di liquido (¢cozp al termine del modulo, & necessaria la
risoluzione simultanea delle due equazioni di iandi materia relative alla fase gas e a
quella liquida:

Per quanto concerne la fase liquida, il bilancdescritto dalla:

dcéoap L
v, — == tki(Cccoz — Cloap) M (3.16)
Mentre per la fase gas vale:
dcfozp L
Ve —y, = —ki(¢coz — CCozp) (3.17)

Nell'ipotesi di assenza di resistenza in fase ggspssibile riscrivere quest’ultima equazione
come:

H dcg L
Ve &r dczoz = —ki(ccoz = Ccozp) a6 (3.18)
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dove:

H = costante di Henry in Pa’kg, pari a 67703 Paifkg.

R = costante universale dei gas massiva relatigaC(y, pari a 188,95 J/kg K

ac = superficie specifica della fase gas, data dgbodo tra I'area dell'interfaccia liquido-gas

. . Aj_
e il volume di gasa; = ; g

a, = superficie specifica della fase liquida, datardabporto tra I'area dell'interfaccia liquido-

. S Ar_
gas e il volume di liquidaz,, = ===

Poiché:

AL—¢ = Awaterate fivre = T[dsingola fivralNy = 108,2 m? (3.19)
e:

Vv, = %dszL -(1—¢)=0,0978m3 V, = %dSZL - = 0,003 m3 (3.20)

si ricavaa, pari a 1106 fim® e & pari a 35743 Aim®,

L'integrazione simultanea dei due bilanci restitaisina tco ,pari a 0,009665 gl/l.

Da tale analisi si deduce che la concentrazior@inel bulk del liquido risulta molto bassa.
Per ulteriore concentrazione della fase liquidagéessario pertanto ricorrere a piu moduli a
membrana in serie. L’azienda Liqui-Cadonsiglia un massimo di 5 moduli in serie. In qaes
condizioni limite, si raggiungono comunque concarioni di CQ in fase liquida pari a
0,03088 g/l, ancora molto distante dal valore durszione. Cio ha spinto a condurre uno
studio analogo su una differente configurazionenaliulo a membrana.

3.2.1.2 Caso 2: alto grado di impaccamento

In letteratura non e specificato il grado d'impaneato in corrispondenza del quale é stata
ricavata la correlazione (3.4). Tuttavia, poich@sifiniscono moduli a basso impaccamento
sistemi conp pari al massimo a 0,4 e che le prestazioni initérdi mass transfepeggiorano

drasticamente per superiori a 0,65, si € assunto un valorpatiking fractionpari a 0,55.
Il procedimento applicato a tale configurazionenalago al precedente.
Note le dimensioni del modulo selezionato (dal logi@), € possibile innanzitutto determinare
la sezione totale del sistema:

Aror = 7 d% = 0,0993 m? (3.21)
Con un fattore dpackingdel 55%, si possono ricavare la sezione attraeedsat'acqua (4)
e quella occupata dalle fibre A

Ay, = Agor - 0,45 = 0,0447 m? Ap = Aor — Ay = 0,0546 m? (3.22)
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Anche in questo caso si definisce il diametro itcau attraverso I'equazione (3.8).
Sostituendo nella (3.9) i dati relativi al sistemasame, si ricava un perimetro bagnato pari a
454,45 m, da cuigk 3,93-10 m.

Per determinare Gz, € necessaria la valutazionenwl®lero di Prandtl. Note le proprieta
termiche dell’'acqua a 25°C y(pari a 4186 J/kg K & pari a 0,58 W/m K), il numero di
Prandtl assume un valore pari a 7,22. Poiché leele@ione (3.4) € valida per Gz < 60, si
vincola il numero di Reynolds ad assumere valoferiori a 21484. Selezionando una
velocita sensata per 'acqua in un modulo a menahrpari a 0,5 m/s, si ottiene un Re di
196,5, ben al di sotto del vincolo superiore pegie. La condizione di validita della
correlazione (3.4) e pertanto rispettata, in paldi@ si ottiene Gz pari a 0,55 (ben al di sotto
del limite superiore di 60). Con la gelezionata, unita alla,Aprecedentemente determinata,
si ottiene, sostituendo tali valori nell’'equazidBell), una portata volumetrica di liquido pari
a 80,46 rih.

Per quanto riguarda la portata di gas, se si assainfi@me di ridurre al minimo le perdite di
carico lato tubi (oltre a soddisfarerdnge di portate ammissibili nel contattore) una velacit
del gas pari a 0,1 m/s, si ottiene un valore pat9#®56 nih (risultato dell'applicazione
dell’equazione 3.12 al caso in esame).

Si puo notare come Qe Qs rientrino nelrange di accettabilita delle portate volumetriche
della membrana selezionata. Pertanto e possibitsseguire I'analisi assumendo tali
condizioni operative.

Noto Gz, Sh risulta determinabile dalla (3.4), fardo il valore di 0,01045.

Dalla valutazione di Sh € infine possibile ricavassstituendo nell’equazione (3.14) i
parametri specifici del sistema in questione, uoreadi k_pari a 5,2- 18 m/s.

Si puo notare che il coefficiente di scambio di enat lato liquido risulta di due ordini di
grandezza inferiore a quello del caso precederselamappresentazione qualitatidal mass
transferlungo la membrana e la stessa di Figura 3.4.

Per la valutazione della concentrazione di,G@l bulk di liquido (¢cozy) al termine del
modulo, si ricorre come in precedenza alla risalnei simultanea delle equazioni (3.16) e
(3.18). Necessaria a tal scopo € la determinaziting. e as: operando le opportune
sostituzioni dei parametri nelle equazioni (3.19B€0), si ottengona, = 10145 M/m° e

ac = 8299 mM/m°,

L'integrazione simultanea dei due bilanci restiteisnfine una ‘coz pari a 1,604.0* g/l.
Inoltre, in tali condizioni, la concentrazione dnidride carbonica nel gas si mantiene
pressoché costante lungo I'intero modulo.

In conclusione, anche in questo caso la concentrazili CQ nel bulk del liquido € bassa,
addirittura inferiore al caso precedente. Dispoweddun sistema di 5 moduli in serie, la
concentrazione di anidride carbonica nel liquidsulterebbe pari a 7,948 g/l, che &
insufficiente per il caso in esame.
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Note le portate volumetriche di liquido in entramlbasi analizzati, dalle concentrazioni si
puo risalire alle portate massive di £ddsciolta in acqua (Tabella 3.5).

Tabella 3.5. Riassunto dei due casi analizzati (low packingghhpacking).

CASO LOW PACKING HIGH PACKING
Qv [m¥h] 48,53 80,46

Ccoz,p [kg/m?] dopo 5 moduli 0,03088 7,946-10
tcoziq  [kg/h] 1,50 0,064

Si puo dedurre come la soluzione di saturare di X@qua per poi inviarla al PBR non sia
percorribile, in quanto & estremamente esigua #ntifa di anidride carbonica assorbibile in
un singolo modulo dallevastewater cosi come in 5 moduli in serie. Poiché la prodnei
algale richiesta per I'impianto e di 1633,33 kgénguantita di CQ@ necessaria dal punto di
vista stechiometrico a tal scopo € circa doppiad%323 kg/h). Per poter conseguire tale
obiettivo sarebbero pertanto necessarie portateacdua estremamente elevate (almeno
21000 ni/h), ottenibili con un numero spropositato di moédumembrana in parallelo. Anche
se, ipoteticamente, si riuscisse a saturare lalitasela di CQ, sarebbero comunque necessari
445 moduli a membrana in parallelo.

Si é cosi dimostrata I'inadeguatezza del sistemambrane contactorser il caso in esame.

3.2.1.3 Valutazione perdite di carico del caso 1

Per completezza si riporta comunque la valutazaeike perdite di carico relative al modulo
a membrana risultato fra i due piu “produttivo”)eva dire quello a basso impaccamento.

La procedura € approssimata, in quanto si basastddo del Kern per valutare le perdite di
carico lato mantello in uno scambiatore di caloréascio tubiero (Kern, 1950). Questo
presenta una struttura analoga al modulo di merabradh € realizzato con materiali la cui
rugosita pud comunque assimilarsi a quella deppatiilene.

Per il calcolo delle perdite di carico lato tubagé gas), si assume una velocigaottimale
(per il caso in esame, vedi paragrafo 3.2.1.1)ndi fase gassosa in tubazione, cioe pari a
1,5mf/s.

Assumendo il 90% della miscela composta da azatoestante 10% da CQrisulta che la
densita della miscela e pari a:

Pmix = CrorPMmix 13)
dove:

CTOT = CNZ + CCOZ = % + % == 40,9 m0l/m3 (324)

PMopix = Yn2PMyz + Yco2PMco, = 29,6 g/mol (3.25)
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Di conseguenzpmix & pari a 1,21 kg/f(valutata alla temperatura di 25°C).
La viscosita della miscela gassosa si calcola mésliamodello di Wilke:

Yilki
Hmix = Di=1 Sy b0 (3.26)

dove y e y sono le frazioni molari delle specie i e j e:

_ (4 PM 2 14 (5 Y2 pM\ /a ’ —i - =1 3.97
bij = ﬁ( +P—Mj> + (M—]) (P—Ml) , peri=ipj = (3.27)
Considerando che g pcoz= 0,015-1C Pa s e chejF pn2= 0,0181- 18 Pa s, risulta che:
Hmix = 1,77-1C0 Pa s.
Di conseguenza:

Re, = "’"H—”Gdt = 11,59 (3.28)
Rientrando in condizioni di moto laminare, € iwvéate la rugosita dello specifico materiale
delle fibre per valutare il fattore d’attrito (didddy), dato infatti dalla correlazione:

64

f= == 5,52 49)
Per il calcolo delle perdite di carico lato tuloi,termini di altezza di fluido, si applica la:
Aht,tOt == Ah’t,d + Ah’t,C (330)
dove:
2
Ahy g = gdi% = 5692 m flue gas = 6,89 m acqua - 0,67 atm (3.31)
t
2
Ahy . = 41;% = 0,92 m flue gas = 0,0011 m acqua — 0,0001 atm (3.32)
Pertanto:
Ah¢or = Ahp g + Ay = 6,8911 m acqua — 0,6701 atm (3.33)

Per la valutazione delle perdite di carico lato tebm si fa riferimento alla procedura del
Kern. Noto Re, pari a 500, si deduce un fattoretita f* pari a 0,004 f/in?, da cui
f=0,576.

Per il calcolo delle perdite di carico lato mardgelh termini di altezza di fluido, si applica la:

— £ Gszds(nbaffles+1)

Ah
S 2 gp2de

(3.34)

Da cuiAhs = 0,011 m acqua> 0,001 atm.
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In definitiva si riscontrano condizioni largameiiecettabili in termini di perdite di carico lato
mantello, mentre lato tubi si nota che la situaziérsfavorevole; le perdite di carico lato tubi
ammonterebbero, infatti, a circa 3 atm. In quesmdonnon ci sarebbe convenienza ad
adottare un sistema a membrane piuttosto di urogbegnento diretto di Conel PBR.

3.2.2 Saturazione mediante colonna a bolle

Nella ricerca di un sistema efficace volto a satuidi anidride carbonica la corrente acquosa
diretta al PBR, si e vagliata la possibilita dilizzare un saturatore tipo colonna a bolle. Nel
caso in esame, la fase gassosa consiste istteamdi flue gasproveniente da una centrale
termoelettrica dell'impianto, mentre la correntguida e costituita dallevastewater che per
semplicita di calcolo sono assimilate ad acqua.pura

Il sistema nel suo complesso si puo schematizzaneecin Figura 3.5, dove le due fasi
procedono in equicorrente.

flue gas esausti

Crescita e
H,0 (CO) concentrazione | &/ghe concentrate (20% p/p)
O alghe
© 0
O
© O
0 o acqua chiarificata dal sedimentatgre acqua dalla centrifuga (+ flocculanti)
O
O
flue gas (1@®,/ 90% N) T 4 make up

Figura 3.5. Rappresentazione schematica del sistema di satun@azanediante colonna a
bolle.

Al fine della progettazione della colonna a bokenecessario stabilire a priori un valore
sensato delle portate delle due fasi in ingressmaNa concentrazione massima di 0
acqua a temperatura e pressione ambiente (25°@te)] pari a 0,15 kg/fnsi & deciso di
alimentare al saturatore una portata d’acqua chentiaca in condizioni ideali di assorbire il
quantitativo di CQ@ stechiometricamentachiesto al PBR: avendo fissato una produzione
algale pari a 1633,33 kg/h, sono necessari a §es8245 kg/h di C® Si calcola cosi,
escludendo qualsiasi resistenzan@ss transferche sono necessari 21636/md’acqua.
Questa portata volumetrica e stata quindi considezame condizione operativa per la fase
liquida in ingresso della colonna a bolle. Per qoamncerne la fase gas, si € considerato di
alimentare una corrente flue gascontenente il doppio di CQispetto allo stechiometrico,
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cioé 3500 kg/h di C§ ovvero 19444 fih di portata complessiva due gas (pcoz = 1,8
kg/m®*a 1 atm e 25°C). Non conoscendo a priori le pemdiitearico associate al sistema a
bolle, si & assunto in prima analisi di alimentdugas a pressione atmosferica, valutando in
un secondo momento le condizioni effettive di insiage in colonna secondo una procedura
iterativa.

3.2.2.1Prima iterazione

Imponendo una velocita superficiale al gas)(iconsona a sistemi come quello in esame
(Sundstrom e Klei, 1979), pari a 0,1 m/s, é poksiitavare la sezione totale della colonna:

AtOt == Z_(G; = 54 mz (3)3

Di conseguenza il diametro della colonna é pafi=a&/29 m.
Si assume di dotare il sistema di un distributorgad a piastra (piatto) perforata, come quello
riportato in Figura 3.6.

Figura 3.6. Sistema di un distributore di gas a piastra (piaperforata.

Si puo assumere un’area del piatto pari al 75%adarione totale della colonna:

Apiatto = 0,75A.0r = 40,5 m? (3.36)
e, nell'ipotesi che 'area aperta del piattg,&ia pari al 30%, si deduce che:

Ap = 0,34piat00 = 12,15 m? (3.37)

Nella valutazione del diametro medio delle bollg),(di fa riferimento alla relazione (Kumar
et al, 2011):

dy(cm) = 0,376Q7 (3.38)

dove:

Qr = portata volumetrica per foro, éfs/foro

n = esponente empirico, variabile tra 0,2 e 1.

Tale espressione vale per diametri dei fori di @lsm& mm e per > 0,28 ni/h/foro.

Stabilita quindi la @minima (per questioni dnass transferinfatti, € conveniente realizzare
bolle di ridotte dimensioni), pari a 0,28%/wforo, si ricavano k; = 69197. Di conseguenza
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I'area di un singolo foro (), nota A, & pari a 1,75-1dm? a cui & associato un diametro di
orifizio pariad= 1,49 cm.

Dalla (3.38) inoltre, con n=0,2, si determina uandéetro medio delle bolle pari a 0,899 cm.
Da tale valore é possibile stimare tramite opporgnafici (Sundstrom e Klei, 1979), la
velocita di risalita delle bolle fy. Nel caso in esame risulta pari a circa 24 cm/s.

Altra grandezza importante nei sistemi bifase tigugas € ilgasholdup (eg), definito come
la frazione volumetrica del sistema occupata dal Bar colonne a bolle si fa riferimento alla
relazione di (Akida e Yoshida, 1974):

1 Y
£g _ (gdipL\ '8 (gai\ '12 ( ug
(1-¢gp)4 1= ( o ) ( vy, ) <\/E> (3.39)

doveo € la tensione interfacciale liquido-gas (assumtasemplicita pari a quella acqua-aria,
cioe 0,07275 N/m), ,cé una costante empirica (pari a 0,2 per l'acqua) & v, SOnNo
rispettivamente la densita (1000 kd)re la viscosita cinematica dell’acqua f16?/s). Nel
caso in esama;risulta pari a 0,384.
Notasg, € possibile determinate la velocita effettivalapiido (v.):

p, =21 (3.40)

L™ Aeor 1-26)
Dalla (3.40) si ricava un valore di pari a 0,18 m/s.

Nella valutazione dehass transfercio che effettivamente influenza lo scambio dienia é
la velocita relativa tra le bolle e il liquido]yin tal caso risulta:

v =v,—v, =006m/s (3.41)

Il numero di Reynolds associato alle bolle {Rerende in considerazione per I'appunto tale
velocita relativa e risulta (= viscosita dell’acqua = 10Pa s):
Re, = Z%PL — 539 4 (3)4
KL
La letteratura offre, in base al valore di,Rdiverse correlazioni per determinare in modo
preciso la velocita delle bolle, in precedenza atarin modo approssimato tramite un grafico

(Sundstrom e Klei, 1979). Nelle condizioni di Rea 300 e 4000 vale la correlazione di
Mendelson:

20 gdp 1/2
+ 22| (3.43)

v =
b [dpr 2

Da tale espressione si ottiene una velocita delle i 24,54 m/s.
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Si puo notare come la stima dj per via grafica avesse portato ad un valore pross
guesto. La velocita relativa “corretta” risulta f@@rto 0,0654 m/s, a cui € associato up fei
a 587,9.

Per la valutazione dehass transfersi assume resistenza nulla in fase gas. Perilaiiigso
di materia si puo rappresentare come in Figura 3.7:

Gas Liquido
cP2

Cco2

/£ ©o2,b

Figura 3.7. Rappresentazione del mass transfer nel sistenwle b

dove:

Pco2 = pressione parziale di G@ fase gas, atm;

C co2 = concentrazione Call'interfaccia, lato liquido, g/;
Ccoz,p= concentrazione Chelbulk, lato liquido, g/l.

Assunta la composizione ditiie gasal 10% molare di Cg) alla pressione totale di 1 atm,
pcoz € pari a 0,1 atm. Considerando le condizioni diluiel sistema, si descrive I'equilibrio
gas-liqguido mediante la legge di Henry, rappregardall’equazione (3.15). Di conseguenza,
C co2 = 0,0034 mol/l, corrispondenti a 0,15 g/l.

Per la valutazione del coefficiente di scambio ditenia lato liquido (K), la letteratura offre
diverse correlazioni per le colonne a bolle, ciasca un differentgange di Re, Nelle
condizioni in esame (10< R€L000) vale la:

1
sh="% = 1,13 (1 - 2,9Re;1/2> 2 b, (3.44)
dove Pe = (vdy/D.) = 299972 (R e il coefficiente di diffusione di COIin acqua e vale
1,96-10 m?s)’. Di conseguenza = 580,7 g&pari a 1,28 Ibm/s.

Per il dimensionamento della colonna a bolle, lmasali'analisi delmass transfere richiesta

la risoluzione simultanea delle equazioni (3.1§3.48), che rappresentano rispettivamente i
bilanci di materia relativi alla fase liquida e aefja gassosa. Necessaria a tal scopo € la
determinazione da_ e ag. Il primo € dato dal rapporto tra I'area dell’ifeccia liquido-gas e

il volume di liquido, esprimibile come:

° (Perry e Green, 2008).
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a4, = 6&g
L™ q-eqyap

(3.45)

il secondo e invece dato dal rapporto tra I'ardéinkerfaccia liquido-gas e il volume di gas
ed e definito da:

a = (3.46)
Nel caso in esame, si ottengamo= 416 nf/m* eag = 667,4 /m>.
Nei bilanci compare inoltre la velocita, in un calla fase liquida, nell’altro caso della fase
gas. Essa corrisponde alla velocita effettiva, ggiitolata per la fase liquida, mentre per la
fase gas risultag/= ug/eg = 0,26 m/s.
Dalla risoluzione simultanea dei due bilanci di engt si ricava che a 9 m di altezza la
concentrazione di Cnelbulk del liquido raggiunge un valore pari a 0,0775 Ky/bata una
portata di liquido pari a 21636 °h, il sistema cosi progettato riesce ad assoihiriase
liquida circa 1677 kg/h di CQcirca la meta di quella immessa nel sistema. Dgimmando
in tal modo il sistema, risultano necessari pgrtaduzione algale stabilita due sistemi a bolle
in parallelo, operanti nelle condizioni prestabilitL’altezza di 9 m & stata selezionata
considerando 10 m come altezza massima ammisdibiiglore prescelto consente inoltre di
realizzare una colonna a bolle caspect ratio(altezza/diametro) maggiore di 1, condizione
maggiormente riscontrata in letteratura.
E possibile quindi determinare le perdite di caneaessarie per il gorgogliamento della fase
gas. Esse comprendono il contributo associatattadiisgersamento della piastra forata e quello
relativo al battente di liquido in colonna. Le panpossono essere stimate dalle relazioni
valide per i piatti di colonne di distillazione, jparticolare dalla relazione:

APr =1pg (Z—:)Z 43)

dove pc @ la densita della miscela gassosa (pari a 1,2h°kgw, & la velocita del gas
attraverso i fori (pari a &Arwr = 0,45 m/s) e ¢e il coefficiente d’efflusso (nel caso in esame
si e assunto pari a 0,92). Il risultato &€ un valliraP irrilevante, a causa della bassa velocita
del gas. Le perdite di carico associate al battdnfeguido, che & pari a 9 metri d’acqua,
risultano 0,87 atm. Di conseguenza la pressiotis & necessario inviare i gas in colonna é
pari a 1,87 atm, un valore sulla base del qualdesa la procedura di calcolo appena
sviluppata, per determinare il corretto dimensioeato della colonna a bolle.
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3.2.2.2 Seconda iterazione
Nelle effettive condizioni di immissione dei gadlaeolonna a bolle (25 °C e 1,87 atm), la

portata volumetrica complessiva dkie gasrisulta pari a @ = 10385,76 rith (la portata
massiva di CQ rimane invariata, ma la sua densita € maggiorecdsb precedente, in
particolare & pari a 3,37 kg/nAl fine di mantenere una sezione della colorimils al caso
precedente, si impone una velocita superficialegdsl pari a 0,05 m/s (comunque rientrante
nelrangedi valori tipici per colonne a bolle).
Dalla definizione di velocita superficiale si riGav

Apor = 3—2 = 57,7 m? 48)
e quindi un diametro della colonng=d8,57 m.
Se si assume, come in precedenza, un’area deb matt al 75% della sezione totale della
colonna, ed um@pen areadella piastra tipica dei sistemi in esame pari @¥3 si calcola
Apiato = 43,27 Mie A, = 12,98 M.
Nella valutazione del diametro medio delle bollg,(di fa ancora riferimento alla relazione di
Kumar. Stabilita come in precedenza lan@nima pari a 0,281 h/foro, si ricava un numero
complessivo di fori pari a 36960. Di conseguenageh di un singolo foro ), nota A, e
pari a 3,51- 18 m?, a cui & associato un diametro di orifizio pad & 2,11 cm.
Dalla (3.38) inoltre, con n=0,2, si determina uandetro medio delle bolle pari a 0,899 cm.
Da tale valore e possibile stimare tramite oppargrafici, la velocita di risalita delle bolle
(vb), che risulta pari a circa 24 cm/s. Inoltregals holdupg risulta pari a 0,31.
Notaeg, € possibile determinare attraverso I'equazion€0(3la velocita effettiva del liquido
(vo): nel caso in esame risulta pari a 0,15 m/s.
Nella valutazione denass transfetra le fasi, cio che effettivamente influenza éarmbio di
materia € la velocita relativa tra le bolle e gdido (), che in questo caso e pari a 0,09 m/s.
Il numero di Reynolds associato alle bolle {Rerende in considerazione per I'appunto tale
velocita relativa e risulta pari a 809,1.
Per determinare in modo preciso la velocita dedliéebsi applica nuovamente la correlazione
di Mendelson (equazione 3.43), che restituiscealorg di \ pari a 24,54 m/s.
Si noti che questo valore € molto vicino a queksumto dal grafico. La velocita relativa
“corretta” risulta pertanto 0,0954 m/s, a cui éoas#o un Rgpari a 857,6.
Si ripercorre il calcolo presentato nel paragratecpdente per ihass transfer
In questo casode, € pari a 0,187 atm, da cui, applicando la leggéieinry, si calcola
C co2= 0,00636 mol/l, corrispondenti a 0,28 g/l.
Per la valutazione del coefficiente di scambio ditenia lato liquido (K si applica ancora
'equazione (3.44), dove Pe = 437974. Di conseguediz risulta pari a 710 g ke pari a
1,55-10 m/s.
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A guesto punto si risolvono simultaneamente le eigma (3.16) e (3.18), dove la velocita
effettiva per la fase liquida @ ¥ 0,15 m/s, quella per la fase gas risuaws/ec = 0,16 m/s

e le superfici specifiche,. e ag sono pari rispettivamente a 299,85/mt e 667,4 f/m®
(equazioni 3.45 e 3.46).

Dalla risoluzione simultanea dei due bilanci di emit si osserva come a 9 m di altezza la
concentrazione di C{nelbulk del liquido raggiunga un valore pari a 0,1023 ky/Bata una
portata di liquido pari a 21636 °fh, il sistema cosi progettato riesce ad assoihirase
liquida circa 2213 kg/h di CQcirca il 65% di quella immessa nel sistema. Péotanche in
questo caso, dimensionando in tal modo il sistemsaltano necessari per la produzione
algale stabilita due sistemi a bolle in parallelperanti nelle condizioni prestabifite

Si noti che un sistema come quello progettato iaViRBR una quantita di GQuperiore a
quella stechiometrica. Ci0 €& accettabile poiché seate di mantenere condizioni di
funzionamento in cui il substrato GOon € limitante. In ogni caso si pud pensare di
progettare un sistema di captazione dei gas inaudai PBR (che e si uaceway pondma
dotato di copertura) che ricircoli I'anidride carfica alla colonna a bolle;

In definitiva, il sistema di assorbimento della O@evede, alla luce dell’analisi precedente,
due colonne a bolle in parallelo, ciascuna aventdiametro di 8,57 m e un’altezza di 10 m
(9 m di liquido piu 1 m sovrastante per favoriregtupero del gas a valle).dspect ratio
risultante € H/D = 1,17, valore ritenuto idoneo petemi a bolle. La portata d’acqua che
complessivamente alimenta il saturatore & pari2x23r/h.

Per la valutazione del costo delle due appareagainstallate, si fa riferimento alla
correlazione di Guthrie per recipienti in pressiccmonne e reattori (Douglas, 1988):

M&S
280

Installed Cost, $ = ( ) 101,9D1066j0802(2 18 + F.) (3.49)

dove:

M&S = indice di Marshall & Swift, attualmente paril536 (fine 201).

D = diametro colonna (in ft).

H = altezza colonna (in ft).

F. = fattore di correzione =.f,. Poiché la pressione d’esercizio € inferiore apSDe il
materiale adoperato € acciaio al carbonjc pari a 1.

Da cio deriva che il costo di installazione di wiagola colonna é pari a 1023800 $. Pertanto,
alle due colonne a bolle installate & associatoasto di 2047600 $.

101 realta, la pressione del gas varia da 1,87 alkmnbase delle colonne, a 1 atm alla testa, edglansituazione reale &
intermedia tra quelle dei due calcoli effettuati.

1 Tale valore risulta il pitl recente che si siaaistato. Valori relativi al 2013, comunque, si disterebbero in maniera
trascurabile dall'indice considerato.
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Per garantire una maggiore economicita del sistamegnsidera I'eventualita di realizzare
un’unica colonna a bolle in grado di processarpddate totali di liquido e gas richieste,
piuttosto che due apparecchiature in paralleléallmodo, per ragioni di economia di scala, si
perviene ad un risparmio in termini di costo d’alstzione. Infatti, mantenendo intatte le
condizioni operative precedentemente enunciatdueendo il sistema ad un’unica colonna,
si perviene ad un diametremhri a 12,12 m. In questo modo i costi del sistematallato (una
colonna di diametro 12,12 m e altezza 10 m) scedtbero a 1405600 $, pari a circa il 69%
degli oneri imputabili a due colonne di egual ateee diametro pari a 8,57 m. La convenienza
economica dell’'unica colonna e in contrasto tudawdn la fattibilita tecnica del sistema.
Infatti, con un solo grande saturatore, risulteeecbhaspect ratiodi 0,82, in disaccordo con
guanto la letteratura consiglia per i sistemi ianes (H/D > 1).

D’altro canto, nella presente situazione € necessa&alizzare un’apparecchiatura la cui
funzione sia analoga a quella delle normali coloanbolle, ma si riferisca a condizioni
operative non convenzionali. Pertanto risulta dabéde considerare in questa sede la
realizzazione di un sistema a bolle caspect ratioinferiore ad 1, sebbene la letteratura
consigli diversamente per impianti convenzionali.

3.2.3 Saturazione mediante colonna d’assorbimento a corpi di
riempimento

Sulla base dei risultati ottenuti con la colonnzolle, si propone un confronto con un sistema
alternativo. In particolare si discute I'efficienda saturazione d’acqua con €@a parte di
una colonna di assorbimento a corpi di riempimehi®, si presume, possa garantire migliori
prestazioni rispetto a una semplice colonna a bBke realizzare un confronto equo tra i due
sistemi, si mantengono per fpecked columre condizioni operative della colonna a bolle
(vale a dire le portate complessive della colonnaggttata), cosi come gli obiettivi di
assorbimento, cioé una portata complessiva di gesap38888 rith, una portata della fase
liquida di 43272 rith e un assorbimento della € ingresso pari al 65%.

Tale sistema e raffigurato in Figura 3.8.
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GAS,0UT

LIQ,IN

GAS,IN

LIQ,0UT

Figura 3.8. Rappresentazione schematica del sistema d'assertboma corpi di

riempimento.

In Tabella 3.6 si riportano le condizioni operatagsociate alle quattro correnti, considerando

come detto un assorbimento di £d&l 65%.

Tabella 3.6. Condizioni operative (in termini molari) associatdle due

correnti in ingresso e alle due in uscita dalla@oha.

Corrente Portata Acqua CO, N,
totale (kmol/h)  (kmol/h)  (kmol/h)
(kmol/h)
GAS,IN 1591 - 159,1 1431,9
GAS,0UT 1487,585 55,685 1431,9
LIQ,IN 2404000 2404000 - -
LIQ,0UT 2404103,415 2404000 103,415 -

Al fine di effettuare undesigndi massima della colonna di assorbimento per icaré la
fattibilita tecnica del sistema, si € impostatoapproccio semplificato.

In particolare si considerano le portate molacatirente gassosa e liquida (rispettivamente G
e L) costanti lungo la colonna, ritenendo suffitegnente ridotte le frazioni molari del

componente di riferimento (GPnelle fasi in cui si ripartisce.
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Per le condizioni di equilibrio si assume validadgge di Henry:

y*=mx (3.50)

Poiché y ed x sono le frazioni molari, m risultai gal,6410°.
E possibile rappresentare (Figura 3.9) la curvasercizio e quella di equilibrio associate al
sistema in esame.

0,12

0,1 3 pa

0,08 /// /
> 0,06 ..
/ / ———esercizio
0,04 A
/ e equilibrio
0,02

O T T T 1
0 0,00002 0,00004 0,00006 0,00008

X

Figura 3.9. Curva di esercizio e curva di equilibrio del siseem esame.

Si puo notare come la retta di esercizio sia cosgta i punti (Xyu) € (%.Ye), dove con e ed
u si intende rispettivamente ingresso e uscitaadathlonna. Nello specifico: ¢x= 0,
Xy = 4,310° y. = 0,1 e y = 0,0374. L’equazione della retta d’esercizio assmel complesso
la seguente forma:

L
y=zx + v, (3.51)

dove L/G~ costante 1511 (moli liquido)/(moli gas).

Per l'individuazione delle condizioni della G@ll'interfaccia rispetto alle composizioni di
bulk (sia nel gas, sia nel liquido), € necessario defila retta di pendenza «/k, (dove k e

ky sono rispettivamente il coefficiente mhiass transfetato liquido e gas). Questa, ad ogni
coppia (X,ypuk individuata nella retta di esercizio, consenteassociare le corrispondenti
(X,¥)intt, Secondo la teoria dei due film. Considerandoekistenza in fase gas trascurabile
rispetto a quella in fase liquida, tale retta hade:nza nulla: di conseguenzaw= VYint -

A partire da tali condizioni, & possibile procedardimensionamento della colonna.
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3.2.3.1 Diametro della colonna

Per il calcolo del diametro della colonna, si eseda procedura descritta da Eckert.
Riferendosi al fondo colonna, le condizioni di adat massiva e densita delle due correnti
sono definite in Tabella 3.7.

Tabella 3.7. Condizioni delle correnti al fondo colonna.

Corrente Portata Densita,
massiva (kg/m®)
(kg/s)
GAS,IN G =751 pg=121
LIQ,0UT L, =12021 p = 1000

Da tali condizioni € possibile determinare il paedra di flusso, F:

F, = f;—p\/p:g = 55,7 (3.52)

p\ Pl

Si pud notare come tale valore sia estremamentatelgispetto a quanto normalmente si
riscontra in sistemi convenzionali. Pertanto e fmilesdedurre gia a questo punto che il
diametro richiesto per tale sistema risultera dteva

Per il calcolo di K non & possibile sfruttare il diagramma di Eckertquanto il valore del
parametro di flusso € fuori scala. Si ricorre psidaall’espressione analitica fornita da Bolles
e Fair (Guarise, 2000):

Kp = exp(Ziso aix’) 53)

x=2+logF, (3.54)

dove:

ap=-1,51633p = 0,0425464a, = -0,250626a3 = -0,248388a, = 0,0456585.

Si ottiene cosi Kpari a 0,000115.

Per determinare la portata ponderale di gas péa dinisezione della colonna corrispondente
alla condizione dflooding (Gy/A):, € sufficiente ricorrere all’espressione fornita Eckert
(semplificata, poiché il liquido in questione € aay

Gp\ _  |Kfi9pghu
(A)f = [T (3.55)

dove G e il parametro del riempimento. Per realizzarecddonna con un riempimento
relativamente economico, si impiegano anelli Ralinetallo, di dimensione nominale pari a
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50 mm. A cid corrisponde un;@i 66 m'. Di conseguenza (B\); risulta pari a 0,145
kg/mfs. Assegnando unsKrapporto tra velocita effettiva del vapore e tu@ condizioni di
flooding) pari a 0,8, si ricava una portata massiva di(gas unita di superficie) effettiva di
0,116 kg/mis. Tale risultato consente di determinare la sezitella colonna a riempimento
che deriva dal dimensionamento, pari a:

A=—2 = 6474m? (3.56)
G

o,
A questa sezione corrisponde un diametro di progktd,1 m. A scopo cautelativo, si assume
un diametro effettivo di 10 m e si procede allafica.

3.2.3.2 Verifica diametro colonna

Al diametro prescelto per dlesigndella colonna corrisponde una sezione pari a 7% mesta
condizione comporta una velocita superficiale ded gari a 0,08 m/s, nettamente inferiore ali
valori raccomandati (almeno 1 m/s). Cio e legafaar selezionato un diametro di notevoli
dimensioni, che risulta comunque necessario pdrdate alflooding

Nota la portata ponderale di gas, € possibile &eduG/A, che risulta pari a 0,1 kghs Tale
valore, se rapportato a quello flooding restituisce un K di 0,69, inferiore al valore
massimo ammissibile prestabilito. Elevando al qatdil valore di K appena determinato, si
ricava il rapporto K/i, pari a 0,48. Da cio e possibile dedurre il valdir&, corrispondente a
5,5210°. Tale valore, unito alla conoscenza gi Eonsente di ricavare le perdite di carico in
colonna, per unita di lunghezza del riempimemB/Z). Risultando i valori di K e fuori
scala rispetto al diagramma di Eckert, € necesshierminare analiticamente le perdite di
carico, avvalendosi delle seguenti equazioni:

K =10"*exp(X7o X3o0¢ia'x”) (3.57)

q=2-109833 + log%P (3.58)

Con i seguenti valori dei coefficienti (Guarise 0RJ:
Co,0= 1,3883; 61 =-0,04798; g, = -0,08628;

Ci1,0 = 4,25883; ¢1 = 0,71369; ¢, = -0,62510;

C2,0 = -0,75140; ¢, = -0,25461; ¢, = 0,17193;

Da tali correlazioni si deduce wP/Z pari a 143 mmpD/m. Tale condizione & sicuramente
superiore a quella dbading (pari a circa 40 mmpD/m).

A tale verifica si pud aggiungere quella relatila @ortata minima di bagnatura (MWR). In
particolare, per riempimenti di dimensione nomingiferiore a 75 mm, la condizione da
rispettare e la seguente:

WR =" > MWR = 0,08 (3.59)

a
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dove L, e la portata volumetrica della corrente liquidag Aa sezione della colonna ada
superficie specifica del riempimento consideratri(p 115 i¥m°). Nel caso in esame WR &
pari a 5 n¥m h, ben superiore alla MWR: pertanto la condieidin bagnatura & ampiamente
rispettata.

3.2.3.3 Altezza riempimento e costo apparecchiatura installata

Determinato il diametro della colonna, € possilptecedere con il dimensionamento della
stessa, valutando l'altezza del riempimento (Z), grado di soddisfare le specifiche
precedentemente espresse.

In particolare, Z puo essere espressa come segue:

Z = HTU, » NTU, (3.60)

dove HTU ed NTU sono nell’ordine l'altezza e il nera di unita di scambio. Il pedice L
suggerisce che tale indagine sara effettuata cerasido come fase di riferimento la fase
liquida, dove, come detto, consideriamo concenttdte le resistenza alass transfer

Per il calcolo di HTY, si sfrutta la correlazione proposta da Bollesie: F

HTU, = 0,305¢:C£,(0,332)%5Sc,"® (3.61)
dove:
Sa =u/pLDy, pariin questo caso a 510.
Cy € un parametro empirico del modello, pari nelledipioni in esame a 0,74.
¢ € un altro parametro empirico del modello, dipeneelal valore della portata ponderale di
liquido per unita di sezione. Poiché quest'ultimelove € ben superiore al valore massimo
considerato nelle tabelle a disposizione, e statmessario effettuare un’estrapolazione dei
dati di letteratura, ricavando un valoreddpari a 0,31.
Si puo notare come per il calcolo di HTUy, sia necessaria la conoscenza di Z, incognita del
nostro studio: € richiesta pertanto, una volta determinato NTU;, una procedura iterativa.
Per la valutazione di NTUe sufficiente risolvere il seguente integrale:

NTU, = [Fe-2 = [Fu 2%

Xy x—x*

=2,04 (3.62)

Xe X*—x

La risoluzione di tale integrale & semplificatal'dskr considerato &>k, rendendo in tal
modo orizzontale la retta per rilevare le condizatinnterfaccia.

La procedura, come detto iterativa, restituiscealore di Z peri a 3,2 m.

Per la valutazione del costo dell’apparecchiatosdallata, si fa riferimento alla correlazione
di Guthrie per recipienti in pressione, colonne&ttori, gia usata per il sistema a bolle:

M&S

Installed Cost,$ = (%

)101,9DM05HO892(2,18 + F,) (3.63)
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L’espressione restituisce un valore pari a 488800e# inferiore ai costi da sostenere per |l
sistema a bolle.

3.2.3.4 Conclusioni

In definitiva, il designdella colonna di assorbimento a corpi di riempitaesuggerisce, per
gli scopi precedentemente illustrati, un sistemengs diametro di 10 m e un riempimento alto
3,2 m. Come affermato in precedenza, esso e irogiadoddisfare le stesse prestazioni (in
termini di specifiche di assorbimento) della colarabolle dimensionata in precedenza.

Una packed columrcosi dimensionata non € ovviamente adatta a sistenvenzionali di
assorbimento. Tuttavia, per il caso in esame, lanta di assorbimento a riempimento deve
semplicemente svolgere il ruolo di saturatore di,d0nzione per la quale sono considerate
accettabili geometrie e dimensioni come quelle appecavate. Il sistema d’assorbimento
puo infatti risultare simile ad una torre di ratfdamento, per la quale sono accettabili le
predette geometrie. Di conseguenza, il sistemaempimento, rispetto a quello a bolle,
presenta una migliore efficienza whiass transfe(dettato da una minore altezza rispetto al
sistema a bolle). Risulta pertanto preferibile placedente alternativa.

D’altro canto, lo stesso sistema a riempimentoreaolato ad operare con portate di acqua
estremamente elevate, per via della limitata sbtaldella CQ in acqua.

L’enorme quantitativo d’acqua necessario per lalsbizazione dell’anidride carbonica, poi
inviato al PBR, comporta un tempo di residenzaongtiésso assai ridotto (addirittura inferiore
a mezza giornata). Infatti, nota la sezione del P&Rociata ad una profondita tipica dello
stesso di qualche decina di centimetri, il volune ikattore, o almeno un suo ordine di
grandezza, € praticamente stabilito a priori (darmota la portata, si ricava immediatamente
il tempo di residenza).

Per ragioni cinetiche, cio non consente il raggionanto della produzione algale richiesta.

In aggiunta, i costi di pompaggio associati apalitate risultano insostenibili.

Di conseguenza, il sistema di saturazione mediasgerbimento a corpi di riempimento, pur
risultando il piu efficiente fra quelli esplorahpn € idoneo al caso in esame, e tale restera

finché non si trovera una tecnologia capace di auane significativamente la concentrazione
di CG; in soluzioni acquose compatibili con le microalghe

Resta quindi come unica possibilita tecnicamentgbfie quella di gorgogliare i fumi di
combustione direttamente nel PBR. Pertanto, loreeh& blocchi definitivo della sezione di
produzione risulta quello di Figura 3.10.
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ricircolo al reattore

acqua make up

acqua chiarificata

PBR SED

corpo di fondo (microalghe + acqua)

flue gas microalghe concentrate (20% p/p)
CENTR

acqua (+ flocculanti)

Figura 3.10. Schema a blocchi definitivo della sezione di pmdoe, con gorgogliamento
diretto dei flue gas nel reattore.

Per una descrizione esaustiva di questo schernmaaida al paragrafo 3.1.2.

3.2.4 Gorgogliamento dei fumi nel PBR

L’insufflazione diretta nel reattore di una corremti fumi puo essere realizzata, ad esempio,
con il sistema illustrato in Figura 3.11.

T uscita reattore

%
N
O]

!

|
()

%
ANIEAY
[OENO]

ingresso reattore > <

T flue gas

Figura 3.11. Layout del PBR con bubbling diretto di flue gas.

Ad una estremita del PBR, il quale prevede un dgcinterno a canali percorsi dalla
sospensione algale, viene installato un tubo fomditoinsufflaggio deiflue gas che
gorgogliano nellambiente di reazione, in condizidali da garantire lungo il percorso
I'assorbimento della COnecessaria a produrre 1633,33 kg/h di biomassec@di che la
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copertura prevista nel sistentédosed pondconsente di mantenere la €@ contatto col
liquido.

Ipotizzando un’efficienza di cattura della ¢€@ari al 66,7%, € necessario alimentare in
ingresso al reattore una portata di anidride cadaodi 4868,14 kg/h (lo stechiometrico € pari
a 3245,43 kg/h). Se la frazione molare di,G@lflue gasé del 10%, si devono alimentare
27873,37 kg/h di azoto. Nellottica di effettuaranialisi economica di un processo che
richieda tale sistema di alimentaziondélue gasvengono considerati come fonte “illimitata”
di CO..

Questa soluzione, rispetto ai casi di saturaziaikéadqua con CQ presenta lo svantaggio di
dover comprimereflue gasad una pressione tale da vincere le perdite diacéungo il tubo
forato; ma tali condizioni non sono molto piu gragorispetto al caso del saturatore a
riempimento. In particolare sara necessario cheas faggiungano l'estremita opposta
all'ingresso del tubo forato con una pressione diesi sufficiente ad assicurare |l
gorgogliamento. In tal senso € stato stimata l@sta di vincere perdite di carico prossime
ai 5 m dacqua (valore cautelativo). Da ci0 € pusi dedurre la potenza teorica
(W;s,) richiesta per una compressione adiabatica e réilers{isoentropica), attraverso
'equazione:

y-1
Wiso W] = -1 P1Qs [i— - 1] (3.64)

dove:

Y = G/c,, dove questi ultimi sono relativi alla miscelafldie gas per il sistema in esame e
pari a 1,433;

P1 = pressione di aspirazione del sistema di compmesspari a 101325 Pa;

P, = pressione di mandata del sistema di compresspamea 150375 Pa;

Q. = portata in ingresso della miscela gassosa, paBani/s.

Nel caso in esami;,, risulta pari a 319,5 kW.

Di conseguenza, noto il rendimento isoentropicositlema di compressione (valore tipico:
0,9), la potenza effettiva richiesﬂdqff) e pari a 355 kW.

Nel caso in esame la corrente gassosa viene cosapaas una pressione relativamente
modesta, per cui si assume come sistema di congumesgna turbosoffiante. Per valutare |l
costo di tale apparecchiatura installata, si reatfequazione (3.65), valida per compressioni
di massimo 10 psi (Peters e Timmerhaus, 1980):

M&S

ICytower[8] = (o) 506(Qs[ft3 /min])*5%8 (3.65)

260

dalla quale, nota Qsi ricava un costo d’installazione pari a 974800
Se l'energia elettrica costaefe. [$/kWh] e il motore elettrico ha efficienzgno, il costo
(OChiowen di esercizio della soffiante é:
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We
OCpiower [$/h] = Cenel. nm];}: (366)

Poiché Gne= 0,060 $/kWH? e nme; vale tipicamente 0,9, il sistema di compressiomsgnta
costi di esercizio pari a 23,67 $/h.

A tali costi € da aggiungere la spesa associataffteddamento deflue gas dai 120°C
riscontrabili a valle del recupero termico del calali combustione in caldaia, fino 25°C
(temperatura d’immissione della corrente gassoszadtiore).

Il carico termico associato allo scambiatore domak dato da:

Q = Mgye gasCp flue gas(Tin — Tout) (3.67)
dove:
Mfe gas = POrtata massiva due gas pari a 32741 kg/h;
Cp.flue gas= Calore specifico a pressione costantdldeigas pari a 1,007 kJ/kg K;
Tin = temperatura d’ingresso allo scambiatore dei fynaii a 393,15 K;
Tout = temperatura di uscita dallo scambiatore dei fyraii a 298,15 K.
Di conseguenza Q € pari a 870 kW. Esprimendo lanzet in funzione della superficie di
scambio (A), del coefficiente globale di scambionteo (U) e della forza motrice del
processoAT,,;):

Q = UAAT,, (3.68)

& possibile ricavare una superficie di scambioXin8, considerando valori tipici di U per
sistemi come quello in esame (200 VWA e unAT,,;, pari a 51,26 K,. Il predetto valore di
AT,,; deriva dall’aver considerato come mezzo di raffieedento acqua refrigerata, la quale si
riscalda da 278 a 288 K. Infine & possibile calell portata d’acqua richiesta per lo
scambio termico, mediante la:

Q= mwcp,w (Tw,in - Tw,out) (3.69)

Si ottiene cosi una portata d’acqua pari a 74820, kayvero 74,82 rith.
Dal valore della superficie di scambio e possilgbdcolare il costo dello scambiatore
installato, mediante la correlazione di Guthrie (Dlas, 1988):

M&S
280

ICus [$8] = (5o) 101L,3(A[f£2]) %55 (2,29 + Fr) (3.70)

Poiché I'apparecchiatura & standarglgfpari a 1 e il costo complessivo risulta 153794 $
Infine si valuta il costo di esercizio dello scaatbre, noto il costo unitario dell’acqua
refrigerata (0,313 $/M), nonché la portata della stessa:

12 Tutti i costi delleutility necessarie al processo fanno riferimento alla siege fonte (Barolo, 2012). Si riporta in
Appendice (Tabella A.1) una tabella riassuntivaabsiti in questione.
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OCyg[$/h] = C,,m,, 3.12)

Nel caso in esame si ottiene un valore pari a 28/d1

3.3 Simulazione di processo: sezione di crescita

3.3.1 Premessa

Una volta stabilito il sistema di alimentazione flee gas si ricavano tutte le informazioni
utili al dimensionamento delle apparecchiatureadsdizione di crescita. Per fare cio, si ricorre
al simulatore di processo Aspen Plushe & adatto a trattare anche composti non
convenzionali come le microalghe. Nell’'esecuziom#ledsimulazioni, si e utilizzato come
importante riferimento lo studio portato a termingrecedenza da Palma (Palma, 2011), che
pero si riferisce a una produzione di microalghesg®imente inferiore (1 kg/h). Tuttavia
limpostazione dello studio di Palma risulta analpoger cui esso e stato assunto come base
importante per lo sviluppo del presente lavoro,qaur le ovvie modifiche.

3.3.2 Input relativi ai componenti non convenzionali, alla cinetica di
reazione e al modello termodinamico

Innanzitutto, dovendo simulare un processo coiramtg componenti non convenzionali
(microalghe e, nella sezione successiva, biomassast), € necessario fornire al simulatore i
valori di entalpia standard di formazione, di deéms® di calore specifico degli stessi. Per
guanto riguarda densita e calore specifico, si soantenuti i valori assegnati da Palma per
Nannochloropsis salinaessendo improbabile che quelli $i obliquussiano molto diversi.
Per quanto concerne I'entalpia standard di formeeiesi € invece sviluppata la seguente
procedura.

Si e definita la variazione di entalpdd che interessa una corrente di materia generiga do
ha luogo una reazione in continuo e in stato stexio:

AH = Estored= Yi i outHi out = Xi MijinHijn (3.72)
dove:
i ou= portata massiva del generico prodotto, [k s
1hi,n = portata massiva del generico reagente, fhg s
Hi.ou= entalpia specifica del generico prodotto, [Jkg
Hiin = entalpia specifica del generico reagente, [1kg

Le entalpie specifiche sono esprimibili come:
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H = AHY; + fTTr G AT (3.73)

dove:

AH%; = entalpia standard di formazione della spedi&kg'];

cy, = calore specifico della specie i, [Tk ™;

Tir = temperatura di riferimento, pari a 25°C.

Considerando che la temperatura alla quale avieeneescita delle microalghe € prossima a
T, Si € trascurato nel computo delle entalpie spafil secondo termine della (3.73).

Nel caso specifico della produzione di microalghegeazione (non bilanciata) di formazione
della biomassa pu0 essere approssimata come:

¢®H,O — microalga + Q 37

L’entalpia di formazione dell'ossigeno e nullattaadosi di una specie elementare.
In questo caso I'equazione (3.72) assume la forma:

Estored= PAH aiga - 1i1co2,irAH% o2 - M20,inAH% H20 (3.75)

dove:

P = produzione di biomassa in stato stazionarip sff;

AH% 44a= entalpia standard di formazioneSliobliquus[J kg'];

Mcozin= portata massiva di GGecessaria per la formazione delle microalghesfikg

AHY% coo= entalpia standard di formazione della.CP kg'];

Tizo,n= portata massiva diJ@ necessaria per la formazione di microalghe, g s
AH% 20 = entalpia standard di formazione di® [J kg'];

L’equazione (3.75) richiede la conoscenza delletgper di reagenti necessarie per la
formazione di microalghe; queste sono deducibilpaatire dall’analisi elementare della
biomassa, riassunta in Tabella 3.8, e da semggionamenti stechiometrici sulla reazione
(3.74), opportunamente modificata.

Tabella 3.8. Analisi elementare relativa a S. obliquus (EnZal2).

Elemento Frazione
massiva [adim]

C 0,521
H 0,0804
N 0,0805
o 0,28

P 0,0035
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In particolare, la (3.74) viene scomposta neglimaeti costituenti (si noti che vengono per
semplicita trascurati sia N sia P):

o+ H,O—->C+O+H+Q (3.76)
Le portate di reagenti in ingresso sono pertanto:

tcozin= W P (MWeod MWc) (3.77)

Mi20n= 3WH" P (MWhioo/ MW (3.78)

dove:

wc" = frazione massiva di carbonio nelle microalglaeli];

wy" = frazione massiva di idrogeno nelle microalglaejm];

MW, = peso molecolare del componente i, [kg Kfol

Per applicare I'equazione (3.75) € necessario @anede entalpie specifiche di formazione
(standard). Per COe HO, esse sono state ricavate (Perry e Green, 2088) g
AH% co2= -393,5 MJ kmalos*, AH oo = -285,8 MJ kmal.o™.

La conversione di tali valori in entalpie specifclicioe per unita di massa dell'alga) e
possibile utilizzando i valori dell’analisi elemang:

AH% cor = AH% cop W™ MWe ; AH% o0 = %Aﬁof,HZO W' MW (3.79)

Per il calcolo diAHOf,a|ga si considera un reattore di combustione, operar2é®° C e 1 atm,
alimentato da una corrente di 1 khdi microalga. La reazione di combusione & la segue

miclga+ @ — CO, + H,O q0)
Il calore di combustionAHcomb,aiga€ COSI definito:
AHcomb,aIga: AHof,prod - AHof,alga (381

dove:
AHOf,pmd = entalpia specifica di formazione (standard) preidotti di combustione, [J K
Essa & pari aH% co2+ AH% hzo.
Dalla (3.81) si deduce che:
AHof,alga = AHof,prod - AHcomb,alga (3.82)

Pertanto la valutazione (zﬁHof,mga puo essere fatta se si conoAdt.ompaiga IN letteratura
(Hulatt e Thomas, 2011) si assegr@. abliquusun potere calorifico superiore (HH\Y) pari
a 22,94 MJ kgga'l, a cui corrisponde un potere calorifico inferiokt&V a4. di circa
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21,17 MJ kgiga™. La differenza tra HHYga € LHV,ga € il calore di condensazione del vapore
d’acqua. Dal valore di LHV si ricav&Hcomp aiga= -LHVaiga = 21,17 MJ kgiga™-

Con il metodo esposto si ottengono i valoriAti% co, € AH% 120, pari, rispettivamente, a
-17,08 MJ kgiga™ € -11,49 MJ kgga', da cuiAH% aiga = -7,4 MJ kgiga™. Sono cosi disponibili
tutte le informazioni necessarie per calcolare’egllazione (3.75) I'energia immagazzinata
in biomassastored AHOf,mga e anche l'input richiesto dal simulatore per daratzare da un
punto di vista termico il composto “alga”.

Per quanto concerne la biomassa esausta, la swdpiantstandard di formazione

(AHof,biomassa esaugk pari a:

AHof,biomassa esausta— AHOcomb,eIem' AHcomb,bio (3-83)
dove:
AHCcomb,etem= AH% coz + AH% a0 = -28,57 MJ kglga
-AHcomb bis pOtere calorifico inferiore della biomassa esaast HVio
Il potere calorifico della biomassa esausta e tacalalla:

LHV g1gq—XLHV
LHVbio — alga oi

3)8

1-x

dove:

LHV qiga= 21,17 MJ kgga ™

LHV o0 = 36 MJ kgiio ™

x = frazione ponderale di olio in biomassa = 0,4.

Pertanto LHV;, & pari a 11,28 MJ kgs". Dalla (3.83) si deduce quindi ch&’s piomassa esausta
e pari a -17,29 MJ lggja'l: assieme all'entalpia di formazione dell'alga,utia l'input da
assegnare al simulatore per definire i componenticonvenzionali.

Infine, per poter impiegare il simulatore, € neaessdefinire la cinetica della reazione di
crescita che il reattore dovra implementare. Siogsitlerata una cinetica “semplice”, in
assenza di limitazioni (sia di luce che di nutrient

R =kc, (3.85)
dove:
R = velocita di produzione microalgale, [kgth
k = costante di crescita netta (o effettiva, risndé cioé dalla differenza tra la componente
diretta e quella di mantenimento, con quest’ultamaunta pari a 0,13 [d™];
¢, = concentrazione di biomassa nel reattore, [Rg/m
La costante di crescita netta & stata assuntaap@f ¢, valore tipico peS. obliquus(vedi
Capitolo 2). Tale modello cinetico e stato impletaém mediante routine Fortran, nella quale
vanno anche definite le equazioni per il calcoldedeelocita di produzione/consumo delle
altre specie (convenzionali). E bene precisare migatre per i componenti non convenzionali
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€ necessario esprimere la cinetica in termini pralgleper quelli convenzionali essa va
esplicitata in termini molari. Cio é possibile dlendo la velocita di produzione della
biomassa per il peso dell’'unita monomerica riportal paragrafo 3.1.2. Inoltre, per ottenere
la velocita di produzione/consumo dei diversi comgti convenzionali, € necessario
moltiplicare la predetta velocita molare per il ffimgente stechiometrico del componente a
cui la si vuole riferire. Tali coefficienti sonacavabili dalla relazione (3.2).

Infine, poiché in questa sezione del processo tat@pparecchiature trattano fasi liquide a
bassa temperatura e pressione, si € adottato iellootermodinamico NRTL, in cui la
solubilita dei gas € valutata con la legge di Henry

3.3.3 Caso base

La simulazione del caso base € vincolata alla piode algale di 1633,33 kg/h ed alla
portata diflue gasdi 32741 kg/h.

3.3.3.1 Flowsheet
Si riporta in Appendice (Figura A.1) flowsheetrelativo al caso base. Si elencano le unita
coinvolte:

» sistema di compressione (soffiante) thee gas(BLOWER);

* mixer flue gasacqua (MIX1): unita fittizia volta ad introdurreeh sistema la

componente gassosa. Si e deciso di immetterlalimdéglo e non direttamente al
reattore perché quest'ultima modalita presentawdlpmi di convergenza. In ogni
caso, ai fini della simulazione, cioe del calcod biilanci di materia e di energia, tale
accorgimento € ininfluente;
 reattore (RCSTR): in prima analisi si considera @BTR bifas&® (condizioni di

equilibrio liquido-vapore), in accordo con l'analidi Palma (Palma, 2011), pur
sapendo che la fluidodinamica interna al sistemaleredi reazione € piu
verosimilmente riconducibile ad un PFR. Pertantsckita del CSTR é limitata al solo
caso base. Le condizioni di temperatura e pressiopestate sono quelle ambiente
(25°C e 1 atm). La corrente gassosa in uscitaaddtare rappresenta lo sfiato dei gas
previsto al termine del percorso tra i canali, ok#a pratica sara realizzato attraverso
un sistema di spurgo mediante tubazione di capiazimsta nei pressi dell’'uscita del
reattore. Tale corrente, opportunamente trattaitkapnoltre essere sottoposta ad un
eventuale riciclo al reattore;

131n realta il sistema di reazione prevede la coesz di tre fasi distinte: infatti, alla fase lida e a quella vapore si
aggiunge quella solida (rappresentata dalle mighegl componente non convenzionale). Ad ogni motanadello
implementato in Aspen Plfisnediante un CSTR bifase, considera la frazione a6iittorporata” nella fase liquida uscente
dal sistema di reazione, generando in tal mododpensione di biomassa in acqua desiderata.
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» split della corrente a valle del reattore (SPLIT1):eutielle successive simulazioni per
valutare I'effetto del riciclo sulle prestazioniw PFR. Nel caso basedplit € chiuso
(cioe indirizza I'intera corrente in uscita daltteae al sedimentatore);

» sedimentatore (SED): implementato con un bloccosefparazione impostato per
ottenere in uscita due correnti. La prima, codtitdia acqua chiarificata, priva di alghe
(H20OSED), e ricircolata al reattore. La secondastittasce il corpo di fondo
(SEDIMENT), nel quale la concentrazione di algh@ssunta 5 volte superiore a
quella in ingresso al sedimentatore (questo vaarieenuto compatibile con le usuali
prestazioni di un sedimentatore);

» separatore dei gas disciolti nell’acqua chiariga¢cé@EPGAS): unita fittizia che simula
il deassorbimento di parte di G@ N, rimasti in soluzione a valle del reattore, per |l
fatto che I'acqua chiarificata da riciclare si taawn equilibrio con I'aria atmosferica;

» split della corrente del corpo di fondo (SPLIT2): sewveregolare il riciclo del
sedimentato, per avere la concentrazione di algiegresso al reattore prestabilita;

« centrifuga (CENTR): implementata con un blocco dpaazione impostato per
ottenere in uscita due correnti. la prima (H20CENEBntiene 'acqua sottratta alla
stream di alghe per effetto della centrifugazione (nowircolata per via dei
flocculanti). La seconda € la sospensione algaieigienente disidratata, al 20% in
peso di secco;

* mixer delle correnti di riciclo e deinake upd’acqua (MIX2): per inviare le correnti
liquide al reattore;

» pompe: per favorire il riciclo del liquido (PUMPX® per inviare la sospensione
concentrata alla centrifuga (PUMP2). Tali appar&tdne non sono necessarie per la
simulazione di per sé, ma sono utili come promeaper la successiva analisi dei
costi.

Merita maggior precisazione l'implementazione datesna di rimozione dei gas dalla
corrente di acqua chiarificata. Poiché nei presdl’'ugcita del reattore e presente una
condizione di equilibrio liquido-vapore, parte dgis non reagiti/prodotti rimane solubilizzata
in fase liquida (alla concentrazione di equilibcon lastreamdi gas in uscita dal reattore).
Dal sedimentatore si estrae poi una corrente dacaduarificata che, essendo stata in tale
apparecchiatura a contatto con I'aria atmosfegaljsce un deassorbimento di SON; fino
alla condizione di equilibrio con I'aria stessad €omporta che nel liquido di ricircolo restino
dei gas disciolti, anche se in concentrazione quascurabile. In realta lstreama valle del
reattore contiene anche ossigeno disciolto (proddit reazione), ma in concentrazione
inferiore a quella di equilibrio con I'aria atmosgta, per via dell’elevata portata dei fumi.
Questo fatto e positivo, perché viene ricircoldteeattore una quantita di ossigeno (inibitore
della reazione) pressoché trascurabile.
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Pertanto col blocco SEPGAS viene tolto dall’acgbemficata il (considerevole) surplus di
CO; e N, rispetto alle condizioni di equilibrio con l'arima si trascura I'aggiunta di@lla
streamliquida per raggiungere le condizioni di equildodon I'aria.

E bene inoltre ricordare che, per la crescita dinzissa, oltre all'anidride carbonica e
allacqua sono necessari altri nutrienti, dei qusliassume siano ricche igastewater
utilizzate per il processo. Nelle simulazioni sinsmlerano per semplicita i soli nutrienti
azotati, rappresentati dell’azoto elementare, ur @ssendo realmente presenti in tale forma;
tale implementazione e stata scelta per non coarglinutiimente la simulazione. Nello
specifico, una piccola frazione dell’azoto immessome flue gasserve a completare la
stechiometria della reazione. Tale approssimazi@éneaccettabile ai fini dell’analisi
economica. In questo modo si da per scontato civaséewaterd’alimentazione del processo
presentino il quantitativo di nutrienti sufficienper la crescita microalgale, senza che sia
necessario aggiungere nutrienti al sistema. Si clodi la maggior parte dellwastewater
trattate viene ricircolata al reattore e solamdatdrazione estratta nella centrifugazione,
previo trattamento finale, puo essere scaricateminorpo recettore.

3.3.3.2 Specifiche
Relativamente al caso base, sono state imposeglesti specifiche:
* portata ponderale d’acqua in ingresso al reattpaaj a 4000000 kg/h (circa
4000 ni/h);
» portata ponderale d’alghe in ingresso al reatoae,a 1000 kg/h;
* produzione netta di alghe (nella corrente in usdii@la centrifuga), pari a
1633,33 kg/h.
L’assegnazione delle prime due specifiche perndtimpostare una precisa concentrazione
di alghe in ingresso al reattore, necessaria perdsco della reazione.
Per assegnare la portata d’acqua si € manipolgpartata dimake upd’acqua stessa; per

assegnare la portata di alghe in ingresso al reasioe manipolato Igplit ratio a valle del
sedimentatore. Infine, per garantire la produzidesiderata, &€ stato variato il volume del
CSTR.

La scelta dei valori numerici relativi alle due darioni in ingresso al reattore non e affatto
banale. In particolare tiene conto che:

* la portata d’acqua in ingresso al reattore puo resseon la configurazione di
gorgogliamento diretto dei fumi nel PBR, notevolitecimferiore a quella necessaria ai
sistemi con saturatore;

» il limite superiore della stessa e dettato dal masscarico idraulico (in termini di
portata volumetrica d’'ingresso) ammissibile peisadimentatore. Questo e deducibile
dalla massima sezione possibile per una vascadimneatazione, nota la velocita
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superficiale tipica al suo interno (1,5 m/h). Parvllutazione del limite superiore,
costruttivamente parlando, della sezione dellaajasiadimanda al paragrafo 3.4;

* la concentrazione minima accettabile di alghe gresso al reattore e pari a 0,25 g/l ;

» il volume del PBR, fissata a priori la superficiel dond dipende esclusivamente dalla
profondita dello stesso. Si considera accettalile profondita fra 10 e 50 cm: di
conseguenza, il volume del PBR deve risultare @000 e 500000

* il tempo di residenza tipico di tali PBR € compré&sol e 5 giorni.

In definitiva, le specifiche assegnate risultanocampromesso tra i punti appena esposti. La
concentrazione in ingresso al reattore € pari & @/2 e la portata d’acqua in uscita dal
reattore (prossima a quella in ingresso) si avai@tla massima ammissibile per una vasca di
sedimentazione. Infine, come si osservera nel pnosparagrafo, il volume del reattore
risultante da tali condizioni rientra nel predetttervallo.

3.3.3.3 Risultati
La simulazione del caso base sopra impostatauisstti seguenti risultati:
* avalle del sedimentatore il 62% della portatavéaiio alla centrifuga;
« il volume del reattore (relativamente alla faseuiltp) & pari a 99805 hthe si pud
considerare eguale al limite inferiore di accetithi
* il tempo di residenza nel reattore risulta pertgrad a 24,95 h, in linea con i valori
tipici riportati in letteratura;
« la portata d’acqua ricevuta dal sedimentatore 2ga898,12 nih, accettabile per un

sistema a vasca di sedimentazione; inoltre, laaport'acqua chiarificata e pari a
3198,50 n¥h. Poiché tale corrente d'acqua & destinata @tolo, assieme al 38% del
sedimentato, ilmake upnecessario al processo risulta pari a 497,8,nche
compensano la perdita dell’acqua (“sporca” di fldaati) estratta dalla centrifuga;

* le portate di CQ N, e O ricircolate al reattore (poiché disciolte nell'aeq
chiarificata in equilibrio con l'aria) sono parisgettivamente a 1,76, 43,5 e 13,15
kg/h, valori del tutto trascurabili.

Un’osservazione importante, soprattutto per le @essive simulazioni, riguarda
'implementazione del sistema di reazione. Poichgoeconsiste in un’unita di equilibrio
liquido-vapore, puo essere impostato in due mogkrdi, che portano al medesimo risultato.
Oltre al gia citato CSTR bifase, e possibile infatipostare un semplice CSTR in fase liquida
con a valle una camera di flash (anch’essa a 251Gatn) in grado di splittare le due fasi
(liguida e vapore) aventi medesima composizionajuklle in uscita dal reattore bifase.
Questa precisazione e stata fatta perché il reathifase presentera nelle simulazioni
successive problemi di convergenza: e stato newessatanto ricorrere alla camera di flash.
In aggiunta a cio, poiché la costante di cresdiettva & stata assegnata pari a 06 mha
potrebbe essere affetta da incertezza sperimestaipprta in Figura 3.12 'andamento della
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produzione netta a valle della centrifuga in fungiai k, mantenendo fisse le condizioni in
ingresso al reattore e il volume del CSTR ottemujarecedenza.
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Figura 3.12. Andamento della produzione netta a valle dellatiéiiga in funzione di k.

Si pud notare l'importante sensitivita alla costadi crescita netta, la quale € comunque
mantenuta nelle successive simulazioni al valeeauito piti probabile (0,6%.

Merita infine un approfondimento il risultato relet al make upd’acqua necessario al
processo. Poiché si & assunto di alimentare @&nsistacque reflue dotate del quantitativo di
nutrienti azotati e fosfatici sufficiente alla ccda algale, € bene verificare che cio sia
realmente possibile. Considerando per semplicigoli nutrienti azotati (vedi paragrafo
3.3.3.1)e assumendo che gli stessi, immessi tramitevdstewateral processo, vengano
assimilati in toto dalle alghe, € necessario alitaen continuamente circa 176 kg/h di
ammoniaca in forma ionica (NH. A tale portata, ricavato dalle simulazioniniake up
d’acqua necessario, corrisponde una concentrazioreH,  nel refluo di 0,35 g/l. Tale
condizione non é realizzabile attraverso I'immissiadi acque reflue urbane: € richiesto
pertanto I'impiego diwastewaterad alto tenore di azoto ammoniacale, come quelle
provenienti dal settore dell’agricoltura e delllamento. Si considerino ad esempio i reflui
zootecnici, gia testati per la crescita algale (Sh&'uan, 2011): essi possono raggiungere un
tenore di azoto ammoniacale attorno ai 2 g/l (Ska, 2013).

3.3.4 Ottimizzazione del caso base

Come si e detto il PBR a canali presenta un corapwhto, in termini fluidodinamici,
riconducibile piu facilmente a un PFR piuttosto éhen CSTR; si e pertanto migliorato il
caso base, ricorrendo ad un piu veritiero modelteattore.

Per prima cosa, si & deciso di simulare un PFRtavenstesso volume del CSTR appena
analizzato. Tuttavia Aspen Pfusa manifestato difficolta nel raggiungere la cogesaza di

un PFR con un sistema comprendente componenti vwoamenzionali coinvolti in una
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reazione. Ci0 era gia stato portato alla luce abido di Palma (Palma, 2011): si e deciso di
risolvere il problema modellando il reattore con mumero elevato di CSTR in serie, in
particolare 10.
Si riporta in Appendice (Figura A.2)flowsheetdi questo nuovo caso base. Si puo notare la
presenza dei 10 CSTR monofase (liquida), oltrecdtaera di flash a valle (FLASH).
La prima fase dello studio di ottimizzazione prev@dconfronto della produzione netta di un
CSTR e di un “PFR”, modellato con 10 CSTR, avemdi complesso lo stesso volume del
CSTR singolo, ripartito equamente nei 10 reattBertanto le specifiche assegnate a tale
simulazione diminuiscono a due, mantenendo intgielle sulle condizioni in ingresso al
reattore ed eliminando quella di produzione nedtan@ntiene assegnato il volume).
| principali risultati di tale simulazione sono:
* il make updacqua necessario ad ottenere le condizioni gresso al reattore
desiderate & pari a 376,8%/m
» avalle del sedimentatore il 47% della portatavéato alla centrifuga; esso € in grado
di assicurare la portata di alghe in ingressoattoee desiderata;
* il tempo di residenza nel reattore € pari a 24,98ghnivalente alla somma dei tempi di
residenza dei singoli CSTR in serie
« la portata d’acqua ricevuta dal sedimentatore 2ga898,87 nih, accettabile per un
sistema a vasca di sedimentazione;
* le portate di CQ N, e O ricircolate al reattore (poiché disciolte nell'aeq
chiarificata in equilibrio con 'aria) sono parspettivamente a 1,76, 43,5 e 7,21 kg/h;
* la portata di alghe a valle della centrifuga e 85,84 kg/h, inferiore a quella di un
CSTR, che, con la cinetica utilizzata, € piu perfante di un PFR, a parita di volume
e di portata in ingresso, quindi a pari tempo didenza);
Quest’ultimo risultato si dimostra facilmente.
I bilancio di materia relativo ad un CSTR é:

Cxe — Cxu + kcyyut =10 3.8§6)
da cui:
Cou = T2 (3.87)
Per un PFR invece:
L — ke, (3.88)

dt

da cui:

Cxu = Cxe€ kT (3.89)
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Di conseguenza, a parita di condizioni in ingrggsme nel caso in esame):

Cxu,CSTR _ ekt .90)

Cxu,PFR 1-k7

Tale relazione dipende dal tempo di residenza ka dalstante cinetica. Si riporta in Figura
3.13 'andamento di tale rapporto in funzioner @ a tre diversi valori di k (fra cui anche 0,6
d?).

3
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Figura 3.13. Andamento del rapporto tra concentrazione in @sdid un CSTR e quella in
uscita da un PFR in funzione del tempo di residemzdiversi valori della costante di
crescita.

Si puo notare il maggior scostamento tra i valotscita dai due reattori per k piu elevate.
Tale risultato analitico permette di verificarefigtiva rappresentativita di un PFR da parte
dei 10 CSTR in serie. Se infatti, il rapporto taacbncentrazione in uscita da tale sistema di
reazione e quella in uscita dal CSTR precedenteesposto € compatibile con I'andamento
analitico, I'eguaglianza tra i due modelli (PFRGASTR) é soddisfatta.

L’equazione (3.90) presenta il rapporto in termdiniconcentrazioni in uscita dal reattore.
Avendo comunque, nel caso di 1 e di 10 CSTR, umtataovolumetrica d’acqua in uscita dal
reattore pressoché identica, & possibile farenfroato in termini di portate massive d’alghe
in uscita dal reattore, commettendo errori pratieai®a trascurabili. A questo proposito, le
simulazioni restituiscono in uscita dal CSTR simg®633,33 kg/h d’alghe, e in uscita dai 10
CSTR 1885,14 kg/h. Il rapporto tra tali portatea¥i circa 1,4. Dalla Figura 3.13 si puo
notare che, per pari a 1,05 d e k pari a 0,6 dsi riscontra un rapporto comparabile a quanto
ricavato dalla simulazione. Cio dimostra che itesisa a 10 CSTR ben rappresenta un reattore
PFR: puo essere pertanto utilizzato in sede di lsmmne di processo, per riprodurre le
prestazioni del PFR.

Quanto eseguito finora non prevedeva I'utilizzdalseplit posto subito a valle del reattore, né
per il singolo CSTR, né per i 10 CSTR in serie. qezsti ultimi, tuttavia, € possibile eseguire
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uno studio volto a confermare un altro punto fonelatale della reattoristica: a valori di
ricircolo “infiniti”, un PFR assume il comportamentli un CSTR. Per eseguire tale studio, si
e semplificato ilflowsheetin modo da mantenere esclusivamente il reattarg, un suo
ingresso e con unsplit a valle dello stesso per generare il riciclo. @ fissate le stesse
condizioni relative alle alghe ed all’acqua in ieggo al reattore, e si € mantenuto costante |l
volume complessivo (circa 100000°)mVariando “manualmente” il rapporto dplit, si &
visto che quando il suo valore tende ad “infinitt,condizioni in uscita dal reattore sono
prossime a quelle di un CSTR. In Figura 3.14 sintgp graficamente il risultato di tale analisi,
in termini di rapporto di riciclo (portata ricircatia su portata fresca).
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Figura 3.14. Andamento della produzione di alghe in funzionerdpporto di riciclo per
un PFR (10 CSTR in serie): a valori di ricircolorffiniti” si tende alla produzione di un
CSTR (linea orizzontale).

Naturalmente nella pratica non si ricorre mai gpoap di riciclo superiori a 4, per cui le
prestazioni del PFR non potranno mai avvicinarsjuglle del CSTR. In base a questo
risultato si e deciso di non ricorrere al ricicloalle del reattore nelle simulazioni successive.
Altra motivazione per non adoperare nello studisglit a valle del reattore, ma solo quello in
uscita dal sedimentatore, € la seguente: assegnaradportata d’alghe in ingresso al reattore
(1000 kg/h), facendo variare lgplit a valle del sedimentatore, non & possibile simitta
I'effetto favorevole (sebbene limitato) del ricichmst-reattore. Infatti, I'unico effetto che si
riscontrerebbe sarebbe quello di un adattamentsadeindcsplit alle variazioni del primo, al
fine di inviare al reattore la portata d’alghe desata. In Figura 3.15 si riporta come il
secondasplit si adatta al primo.
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Split fraction post sedimentatore
(portata alla centrifuga)
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Figura 3.15. Adattamento dello split a valle del sedimentalie split post-reazione.

A questo punto €& sorto il dubbio che un numeroriofe di CSTR in serie potesse
rappresentare un PFR. Come si vede dalla Figur®, §desta approssimazione potrebbe
essere raggiunta anche con un numero di CSTRanéeri
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Figura 3.16. Produzione netta di alghe in funzione del numermGSITR in serie.

Si pud notare come, da 1 a 2 CSTR, ci sia un cralte prestazioni, per poi tendere mano a
mano al valore asintotico tipico del PFR. Inolig& 8-9 CSTR in serie potrebbero garantire
un’accettabile rappresentazione: non sarebbe coneugmstificata una modifica in tal sede
del sistema di rappresentazione del PFR, poichépoaierebbe benefici sensibili nell’ottica
dell'analisi economica.

In definitiva, cio che risulta dalla simulazionencdO CSTR in serie € una produzione quasi
dimezzata rispetto al caso base con un solo CSiTip@stano in Appendice, in Tabella A.2,
le stream tableselative a queste due situazioni). Pertanto de®tb un aumento del volume
complessivo del reattore al fine di ottenere ladpmone di biomassa prefissata. In particolare
si & calcolato che ciascun CSTR della serie deeeeaun volume di circa 15000°rfinvece
che circa 10000) per garantire i 1633,3%3hma valle della centrifuga. Ne risulta un “PFR
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equivalente” di circa 150000 3nil 50% piu grande del singolo CSTR. Tale dimensi@
comunque accettabile, poiché comporta una profandél reattore di circa 15 cm (ben
inferiore ai 50 cm, limite superiore di accettdhilaffermato in precedenza). Il tempo di
residenza diventa di 1,56 d, in linea con quanfmrtato in letteratura. Quest'ultima
configurazione risulta performante come il singGIBTR, in termini di produzione algale e
portate in gioco nel processo (fanno quindi teststteam tablesn Appendice relative al
singolo CSTR). Essa viene pertanto consideratadiss definitivo del sistema di reazione e |l
punto di partenza per la successiva analisi ecarami

Un ultimo aspetto relativo alla simulazione del aabase ottimizzato concerne il
sedimentatore. L’analisi svolta finora assume chevasca di sedimentazione presenti
efficienza del 100%: in sostanza, I'acqua chiaaific € priva di residui solidi. Cio non
corrisponde alla realta, per cui e utile analizZatetto di un’efficienza non completa del
sedimentatore. Il risultato, in particolare, saradrevole per il fatto che I'acqua chiarificata é
ricircolata al sistema di reazione. Se essa comtogila biomassa, diminuisce la portata di
ricircolo del corpo di fondo al PBR. Se si defimstefficienza del sedimentatore come
rapporto tra portata d’alghe precipitate e porthtdghe in ingresso alla vasca, un valore del
62% potrebbe garantire il trasporto nella corratiéequa chiarificata di 1000 kg/h di alghe,
cioe i valore desiderato in ingresso al reattorape sarebbe piu necessario operare con lo
split a valle del sedimentatore. Alla luce di quantdajeti pud assumere come riferimento |l
caso base ottimizzato avente il sedimentatore toneaza al 62%. Tale valore consente di
rispettare le specifiche sul riciclo e sulla produe, attraverso una piu economica
sedimentazione (un’efficienza inferiore al 100%hmde un quantitativo modesto di
flocculanti). A prescindere da un preciso valoreefficienza, si € pervenuti al seguente
risultato: il non poter garantire nella realta wegarazione perfetta in fase di chiarificazione
puo essere vantaggioso. Infatti, per efficienza infgriore al 62% si perviene ad un ricircolo
di biomassa assieme all’acqua chiarificata, evémieiate completato dalleplit a valle (per
efficienze comprese tra 62 e 100%). In tal mode 81 grado di ricircolare i 1000 kg/h in
ingresso al reattore senza usufruire dedfdit a valle, o comunque limitarne I'entita.
Ovviamente non si potra in ogni caso progettarsistema con efficienza inferiore al 62%:
non sarebbero infatti piu rispettati i vincoli dopuzione (1633,33 kg/h).

3.4 Sedimentatore

Dai risultati della simulazione del caso base a#pato, la portata in ingresso al
sedimentatore & pari a 3998/m Al fine di trattare correnti liquide di taletég, & necessaria
una vasca di chiarificazione circolare, come quafiartata in Figura 3.17.
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Figura 3.17. Vasca di sedimentazione circolare per il trattanoetiella sospensione algale.

In tale sedimentatore l'acqua (con le alghe in snsne) €& in lento movimento ed é
alimentata al centro, normalmente in un defletmliadrico dal quale poi fluisce nella massa
del liquido; I'acqua chiarificata, che eventualmestriascina parte della biomassa, si raccoglie
in un canale di sfioro, mentre il corpo di fondedate nel caso in esame concentrazione 5
volte superiore alla sospensione in ingresso) veemogliato a un pozzo di raccolta centrale
per mezzo di raschiatori rotanti. La concentraziategli additivi che favoriscono la
sedimentazione ammonta a circa 10 ppm: pertantgua chiarificata pud essere ricircolata
senza problemi al reattore. Il tempo medio di diene e di 4-8 ore e il carico idraulico
superficiale tipico é pari a 1,5 m/h.

Di conseguenza la portata in ingresso alla vassatusce una sezione di progetto del
sedimentatore pari a 2665,4Z.nnoltre, considerando un tempo di ritenzione dird, la
profondita del sistema e pari a 6 m. Per la valatez del costo di tale apparecchiatura
installata, si ricorre alla seguente espression@raza (Sharma, 2010):

Installed Cost,$ = [—0,0005x2 + 86,89x + 182801] (3.91)
dove:
x = area superficiale fit
Il rangedi validita della correlazione & x = [707; 31418] sistemi con diametro superiori a
60 m non sono, costruttivamente parlando, realiizi®l caso in esame la sezione e pari a
28690,3 ff, inferiore (seppur di poco) al limite massimo arssiile. E proprio tale limite
che ha contribuito a determinare in precedenzattafa d’acqua in ingresso al reattore (vedi
paragrafo 3.3).
Dalla (3.91) si ricava un costo dell’apparecchiatimstallata pari a 2264134*$I'entita di
tale onere é dettata ovviamente dalle notevoligbelin gioco.
Si precisa infine che l'equazione (3.91) comprerid#i i costi relativi all’acquisto e
all'installazione del sedimentatore.

14 Nel calcolo di questo valore non si considerafd®® dell'inflazione (che in questo caso sarebbmengue minimo),
perché il prevedibile margine d’errore della retez (3.91) lo rende ininfluente.
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Per quanto concerne infine i costi di eserciziaosisiderano esclusivamente quelli relativi ai
flocculanti. In particolare si considera I'impiedoAICl3, a concentrazioni di 10 ppm. Con un
costo unitario dello stesso pari a 0,65 $/kg, Esappmmonta a 26 $/h. E bene precisare che la
scelta del particolare additivo e dettata dallasgmkta di eseguire una sedimentazione con
efficienza inferiore al 100% (fino ad un minimo dék%), per i motivi esplicitati in
precedenza. Di conseguenza € stato selezionarnmi qualitativi e quantitativi, I'additivo

piu semplice ed economico disponibile sul mercato.

3.5 Centrifuga

Il sistema di centrifugazione riceve la corrente elsce al fondo del sedimentatore (in realta
non necessariamente tutta, poiché una parte peoeessircolata al reattore). L’obiettivo di
tale operazione unitaria &€ portare la portataghealal 20% in peso secco. Per raggiungere tale
scopo, si ricorre al Decanter HY 8ell'azienda Flottweg SE.

Tale decantatore centrifugo, idoneo alla disidiatez di fanghi (fino al 35% in peso), e
costituito da un tamburo rotante ad alta veloaitagiado, mediante la forza centrifuga, di
depositare sulle sue pareti interne la fase sof@#est’'ultima é indotta a scorrere verso la
periferia del sistema, formando uno strato di sediato a forma di anello sulla superficie del
decanter Giunta alla parete, € infine raccolta da unaeadhterna, rotante ad una velocita
relativa rispetto a quella del tamburo. In Figural83 si riporta uno schema
dell’'apparecchiatura.

ingresso
< prodotto
da trattare

scarico solidi scarico liquidi

Figura 3.18. Rappresentazione del Decanter KfTi®II'azienda Flottweg SE.

Sistemi come quello appena descritto sono in gadmocessare sospensioni aventi portate
fino a 250 nih, valore prossimo alla meta della corrente initasdal sedimentatore
(496 ni/h). Nel caso in esame sono pertanto richiestidieantatori centrifughi in parallelo,
ciascuno avente costo d'installazione pari a 645800Considerando inoltre le potenze
elettriche associate al motore di azionamentoatabtiro e della coclea, pari rispettivamente
a 250 e 45 kW, si perviene ad un costo di esergieicciascuna centrifuga pari a 17,7 $/h. A
guest’ultima voce va sommata la spesa relativadditivazione continua di flocculanti, utili
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a favorire la separazione della biomassa dall'acaiché le concentrazioni di additivo qui
sono maggiori rispetto alla sedimentazione, ma sassociate ad una portata d’acqua
notevolmente inferiore, si puod assumere in primduba un costo associato ai flocculanti
comparabile a quello della sezione di chiarificaeioTale costo é stato assunto pari a 26 $/h.

3.6 Sistema di pompaggio

Al fine di ricircolare le correnti di acqua chiaciéta (eventualmente “sporca” di alghe) e di
sospensione post-sedimentazione (mediaspét), riunendole almake up d’acqua, e
necessario un sistema di pompaggio. Avendo a aleecfan una sospensione di biomassa,
estremamente fragile, trasportata da una portaiada molto elevata, si € deciso di ricorrere
ad una vite di Archimede.

In generale, la pompa a vite di Archimede e adalttsollevamento di acqua e fanghi negli
impianti di trattamento delle acque di scaricolciedl industriali. Per il recepimento delle piu
importanti informazioni tecniche di tale pompa,fairiferimento al catalogo dell’azienda
Meccaniche Italiane s.r.l. e in particolare ai ssistemi PVA. Le caratteristiche principali del
funzionamento dei sistemi PVA sono l'elevata lubera di passaggio, che ben si addice al
sollevamento di acque contenenti fango e la capalciautoregolazione della portata, attuata
in automatico dalla variazione di altezza di acgeh pozzetto di carico; il tutto e unito a
buoni rendimenti idraulici. La coclea e costituita un albero centrale ad elevato spessore su
cui si avvolgono le spire. Nell'esecuzione standarsistema € a tre principi. Il tutto é
sostenuto da due supporti speciali all’estremitdesore e inferiore che scaricano le forze
radiali e assiali. All'estremita superiore un gaumastico permette l'accoppiamento con il
gruppo motoriduttore di comando, composto da unoneotlettrico e da un riduttore di
velocita comandato da pulegge e cinghie trapezoitlasupporto inferiore € in grado di
assicurare la costante rotazione della vite e laetta lubrificazione degli organi in
movimento grazie ad apposite tenute meccanichdirénon tegolo paraspruzzi massimizza
I'efficienza idraulica della pompa. L’inclinaziostandard della coclea e 30°; su richiesta e
possibile comunque l'esecuzione con inclinazioneerda. La realizzazione classica e in
acciaio al carbonio protetto con bagno di zincoofwscon verniciatura poliuretanica. Su
richiesta, e possibile la realizzazione in acciaax.

Quanto detto, unitamente alla capacita di forrimetato shearal sistema (utile per evitare |l
deterioramento delle alghe di ricircolo), rendesistema PVA idoneo al sollevamento di
sospensioni algali. In Figura 3.19 si riporta l@meesentazione schematica di una pompa
PVA.
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LEGENDA

1) MOTORIDUTTORE

2) GIUNTO

3) SUPPORTO SUPERIORE
4) ALBERO

5)  SPIRALE

6) SUPPORTO INFERIORE
7) POMPA RASSO

Figura 3.19. Rappresentazione schematica di una pompa PVA diia Meccaniche
Italiane s.r.l.

In Tabella 3.9 si riportano inoltre le principakratteristiche dei modelli di PVA presenti a
catalogo della societa Meccaniche lItaliane s.r.l.

Tabella 3.9. Principali caratteristiche dei modelli PVA della it
Meccaniche Italiane s.r.l.

Caratteristiche principali | U.M. Dimensioni

Diametro coclea (d) mm 400 800/ 900/ 1200| 1600f 2000| 2400 4000
Portata mh 74| 380 705 975| 2000] 3250, 5000| 16000
Prevalenza (h1) m 36 3,6 45 4 45 5 5 6
Lunghezza spira (l) m 6/1 6,5 7| 7,65 8,9 10| 10,45 14
Lunghezza d'ingombro mm 75 8 8,7/ 9,44| 115 13| 13,5/ 18,5
Peso daN 990 1770 2090/ 3420| 6000 10300 14100 42500
Potenza installata kW 2|15 5,5 18 18 36 76 110 400

Dovendo inviare al reattore una portata complessivt000 ni/h, il sistema di pompaggio &
progettato ricorrendo a due pompe in parallelgrado di erogare potenzialmente 3258m
ciascuna. In questo modo si e in grado di rispan@er eventuali incrementi di produzione
dettati da esigenze di mercato. Il costo d’esevaigiativo a tale sistema e dato dalla seguente
equazione:

OC [$/h] = Con ot 22 (3.92)

dove:

Cen.el & pari a 0,060 $/kWh;

Wi, € la potenza installata di ciascuna pompa (pa6é &W);

n € il rendimento della pompa, tipicamente pari% 0,

Di conseguenza, il costo di esercizio di ciascurrapa € pari a 5,07 $/h.

In aggiunta alle correnti di riciclo, € necessaievedere il pompaggio della sospensione in

uscita dal sedimentatore verso la centrifuga. Ataposito si seleziona dalla Tabella 3.9 una
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pompa PVA in grado di erogare teoricamente 78 nalla luce della portata reale (prossima
a 500 ni/h). Il costo d’esercizio di tale sistema, ricavalsial’equazione (3.92), risulta pari a
1,2 $/h.

Infine non si € riusciti a definire con precisioneosti d’installazione delle pompe prese in
considerazione: il catalogo dell’azienda Meccanidta@iane s.r.l. illustra solamente le
principali caratteristiche tecniche delle stesseogni caso tali oneri possono essere trascurati,
in quanto i sistemi di pompaggio incidono normalieeim misura modesta sui costi diretti
dell'impianto (Barolo, 2012).

3.7 Reattore

3.7.1 Costruzione ed esercizio

~

Il fotobioreattore & urclosed raceway pondcon estensione superficiale di 1 knballa
simulazione del caso base ottimizzato, si pervieokre a una profondita del PBR di circa 15
cm. Tale reattore, progettato come in Figura 3chinporta alcuni costi associati alla sua
realizzazione:
* preparazione del sito: rimozione vegetazione, ameé e altri ostacoli e livellamento
del terreno;
* installazione di unliner di plastica sul fondo dello stagno, per garantire
limpermeabilizzazione dello stesso;
» realizzazione di argini e rinforzi sul perimetrd gend
* installazione del sistema a pale necessario paescolamento e la movimentazione
del materiale;
» realizzazione della copertura del sistema, con madge plastico trasparente alla
radiazione solare.
Al fine di identificare un valore ragionevole diitaoci di costo, si € rivelato un’importante
fonte il report finale di Benemann ed Oswald (Benemann e Oswa&€6)1 Questo infatti,
benché datato, risulta I'unico vero documento aecassociata una precisa analisi dei costi di
installazione delle principali apparecchiature lgeproduzione di microalghe, in particolare
per quanto concerneraceway ponde di conseguenza costituisce un riferimento per |
maggior parte degli studi successivi. Nel caso ifipec poi, per I'analisi dei costi, iteport
citato si riferisce ad upondcon estensione superficiale pari a 1°’knome quello esaminato
in questa sede.
Per quanto riguarda i costi di preparazione ded, ddenemann riporta un valore pari a
2500 $/ha che, proiettato al 2013 mediante l'indiceosto M&S diventano 3662 $/ha. Lo
stessareport associa alla realizzazione degli argini e deionnif alle pareti dello stagno un
costo di 3500 $/ha, corrispondente ai nostri giarBiLl27 $/ha.
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Relativamente al sistema di mescolamento, si ingpiega ruota a sei pale, in grado di
provvedere alla movimentazione delle microalghedpti®. Tale dispositivo, secondo
Benemann, richiede una spesa di 5000 $/ha cheliattati, crescono a 7325 $/ha.

Per quanto concerne il sistema di impermeabilizrezidel fondo dello stagno, Benemann
prevede la realizzazione di un semplice stratorabguargilloso. Tuttavia tale accorgimento
non si e ritenuto in grado di far fronte alle pbdsipercolazioni del sistema reagente; si €
pertanto ritenuto necessario ricorrere ad una impabilizzazione artificiale, costituita da un
liner di plastica (per esempio HDPE). A tale sistemabsassociati costi assai variabili: il piu
economico ¢ di 3,50 $/nfLundquistet al, 2010).

Poiché iraceway pondanalizzati da Benemann prevedono il contatto iredbn I'atmosfera,

si sono cercate altre fonti per la stima del cosita copertura del reattore.

Essendo iclosed ponduna configurazione del sistema di reazione redatente recente e
attualmente in fase di studio, non é stato possikierire informazioni direttamente correlate
alla copertura degli stessi. Per effettuare comanma stima ragionevole, € possibile riferirsi
alle spese d’installazione di un film in LDPE rirdato (trasparente alla luce solare), adatto a
coperture di serre, come quello riportato in FigR0.

Figura 3.20. Rappresentazione schematica di una struttura rzgfta a film di LDPE per
la copertura di serre, esteso alla funzione di e di closed pond (TNAU Agritech
Portal, 2013.

Una struttura di questo tipo ha un costo d'inszatlae stimato a 3,25 $MiTNAU Agritech
Portal, 2018

Ai costi associati all'installazione, si aggiungot® voci legate all’'esercizio del reattore
stesso. In particolare necessitano di valutazidneosto dell’elettricita necessaria per
I'attivazione del sistema anixing a pale e quello per la termostatazione del sis{@2%°C).
Per quanto riguarda il mescolamento, Benemann tapan valore pari a 700 $/ha v,
considerando un costo dell’'energia elettrica proesa quello attuale. Per la valutazione del

sistema di termostatazione, e richiesto invece stalio piu approfondito, che viene
presentato nel paragrafo successivo.
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3.7.2 Termostatazione

Poiché il sistema di reazione e esposto alla ramhazsolare ed agli eventi atmosferici, e
importante verificare eventuali problemi legati d@bcaldamento/raffreddamento della
sospensione acquosa di microalghe, che comportancaumento o diminuzione di
temperatura insostenibili per la crescita algaée.ha valutazione del profilo termico assunto
dalla massa circolante nel reattore in esaoheséd pon§l e necessaria la risoluzione del
seguente bilancio di energia, relativo ad un PFR:

. dT . . . . . .
mcy, ax Ein — Estorea — Emain — Ex — ELppe — Eref (3.93)

dove:

m = portata massiva del mezzo di reazione (acqehxaso in esame pari a 1111 kg/s;

o= calore specifico del mezzo (approssimato a quilbacqua), pari a 4186 J/kg°C;

T = temperatura del mezzo, [°C];

X = coordinata longitudinale del reattore, [m]; ga la profondita del reattore € modesta
(15 cm) ed é previsto un sistema di mescolamentmnsidera una variazione di temperatura
solamente lungo la coordinata longitudinale;

E;, = potenza associata alla radiazione solare intédsuil sistema, [W/m];

Esoreq = €NErgia convertita in biomassa, [W/m];

Enqin = €nergia richiesta per il mantenimento delle oatghe, [W/m];

E, = trasferimento di energia termica conduttivo-cettivo tra il mezzo e I'ambiente
circostante, [W/m];

E, ppr = potenza associata alla radiazione solare n@messa a causa della copertura in
LDPE (e quindi riflessa e/o assorbita), [W/m];

Eref = potenza associata alla radiazione solare wsibflessa dal mezzo e dalle alghe
sospese in esso, [W/m].

Per applicare tale bilancio, & necessario ipotezaayout preciso per iclosed pondche si
rifa a quello di Figura 3.11. In particolare, il RBli 1 knf di superficie viene pensato come
composto da un circuito a 20 canali, aventi ciasdiampiezza di 50 m. La profondita del
mezzo (h) € 15 cm; si assume inoltre che lo spaaiosastante il pelo libero dell’acqua,
adibito alla circolazione dei gas, sia pari a 20 Quest’ultimo valore é stato selezionato per
evitare di ricorrere ad un sistema di copertura BBIR di dimensioni eccessive. Di
conseguenza l'altezza totale del reattorg (fal fondo alla copertura, € pari a 35 cm.

Da talelayoutderiva un reattore PFR di lunghezza complessiyali(RO km, larghezza di 50
m e altezza totale (liquido+gas) di 0,35 m.

La radiazione solare incidente e l'input energetitgistema. Per una valutazione qualitativa

bY

e (uantitativa di tale parametro, € opportuno irgeralla distribuzione spettrale della
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radiazione solare globale incidente al livello delre per un valore dellaassad’aria pari a
1,5. Siriporta in Figura 3.21 la distribuzione trade di potenza di riferimento.
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Figura 3.21. Distribuzione spettrale della radiazione solarelghle di riferimento.

Dalla figura si puo notare la presenza, nella mdie solare incidente sulla superficie
terrestre, di tre componenti: UV, visibile ed IRe tomponenti preponderanti risultano quella
infrarossa e la visibile, rispettivamente al 52,486al 43% (in termini energetici).
L’ultravioletto giunge in superficie con una qugdari al 4,6%. Dell'intero spettro solo la
componente visibile é in grado, potenzialmente, pdrtecipare alla fotosintesi delle
microalghe. Tale componente e pertanto definitéazhohe fotosinteticamente attiva (PAR).
Tuttavia € bene precisare che i pigmenti delle oailghe assorbono preferenzialmente agli
estremi della componente PAR (blu e rosso) piuitagte al centro della banda visibile
(verde), che viene infatti riflessa dalla biomass&rescita. Di conseguenza l'utilizzo della
componente PAR é limitato al 30,68% della stessaecconfermato da precedenti studi
(Enzo, 2012). Tale condizione € comunque il liniggerico a cui si fa riferimento per le
microalghe. Queste infatti presentano nella raaitafficienza di utilizzo del PAR inferiore a
quanto affermato in precedenza. In sostanza, déB3®di radiazione visibile, utilizzabile per
la conversione di energia radiante in energia atanfbiomassa), solamente una frazione é
effettivamente destinata alla crescita dell’orgamisLa restante componente € dissipata come
energia termica, contribuendo al riscaldamentosgg#éma. Infine, considerand, come la
potenza incidente sulla copertura in LDPE, il 908iadstesa verra trasmessa verso il mezzo
acquoso e il restante 10%, che viene riflessonéeggiato come un termine in uscita.
Alla luce di quanto detto, e possibile concluddre:c

» dell’energia totale incidente sul sistema, il 1086 rgiunge al pelo libero del mezzo

acquoso, in quanto trattenuto dalla copertura IIRPED
* del 90% trasmesso, le componenti infrarossa evidledta sono assorbite in toto dal
mezzo acquoso e convertite in energia termica, cemguo dedurre dall’elevato
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coefficiente di estinzione dell'acqua associate alledette radiazioni IR e UV (Wai
al., 2009);

» della componente visibile, il 30,68% e assimilasdielmicroalghe: una parte di esso e
sfruttato per generare biomassa e provvedere @ltedni vitali del microrganismo e
la restante frazione é dissipata come calore;

» la frazione del visibile non sfruttabile dalle pi@arcome PAR (69,32%) e riflessa dal
mezzo acquoso; tale fenomeno e dovuto al limitabeffciente di estinzione
dell’'acqua associato alle lunghezze d’onda in es@kheet al, 2009). Inoltre le stesse
alghe in sospensione possono riflettere tale coeperdelle luce visibile.

Al fine di valutare i costi associati alla termdataone del PBR, il bilancio di energia (3.93) e
stato risolto in quattro differenti condizioni, s@na rappresentativa di una particolare
stagione dell'anno. Giacché una particella di ftuahtrante nel reattore, impiega poco piu di
una giornata a percorrere il circuito, essa sardomosta ad un’irradianza giornaliera
completa. Per una valutazione approssimata del saitnico ad essa associata, si considera
per ogni stagione, un valore di irradianza medidl’{stera giornata), rappresentativo della
stagione stessa. In particolare si fa riferimentdaai di irraggiamento solare totale (diretto e
diffuso) relativi allarea di Padova, rilevati swn piano inclinato di 35° (angolazione di
defaultper la superficie terrestre rispetto al sole). IRgrimavera si fa riferimento ai dati del
mese di Aprile, per I'estate di Luglio, per 'auhmdi Ottobre e per I'inverno di Gennaio. Per

i mesi appena citati, i valori di irradianza gidrea medi a Padova sono pari rispettivamente
a 2325, 285, 155 e 93 WimPer il loro inserimento nell’equazione (3.93) &cessario
moltiplicare tali valori per 'ampiezza del can@lg=50 m).

La componente di energia in ingresso convertitaiamassak;,,.) € pari al prodotto della
produttivita netta (P = 0,00163 kg/m con il calore di combustione della biomassa
(Epio = LHVaga= 21,17 MJ/Kkg). Anche tale grandezza, ai fini sl@ inserimento nel predetto
bilancio, deve essere moltiplicata per & calcolano cosi 480 W/m. Analogamente, per il
calcolo dell’energia immagazzinata in biomassaissontra un valore pari a 82,70 W/m. Per
la sua determinazione si &€ considerata una corzémtie media di alghe nel reattore di
0,45 g/l e una costante di mantenimento di 0,1 d

Infine si precisa il ruolo del terming,, che esprime lo scambio per conduzione-convezione
tra mezzo di reazione e ambiente circostante; qesbmeno € dovuto al fatto che I'acqua,
colpita dalla radiazione solare, tende a scaldarsad assumere temperature superiori
allambiente stesso. Nello specifidf), considera due contributi: und;) relativo allo
scambio per conduzione-convezione da mezzo a tefséa liner di HDPE), l'altro € )
riguardante il trasferimento convettivo-conduttiv@ mezzo acquoso e aria esterna (attraverso
il gas sovrastante I'acqua e la copertura in LDHAB)L trasferimenti di calore possono essere
espressi come segue:



Progettazione della sezione di crescita 107

40hL,

Eia = Uga (L + (205) + (50) ) (T = Toon) (3.94)
Eio = Uga (L + (2825) 4 (2 (e = 1)) ) (T = Tams) (3.95)

dove:

U.1 = coefficiente globale di scambio termico, chesidera la somma di tre resistenze in
serie: mezzo acquosd,f., = oo, ovvero resistenza trascurabile rispetto alleepltmer in
HDPE di 2 mm Uyppr=222,5 W/M°C) e terreno (khy = 2 W/nf°C)*°. A cio corrisponde un
valore diU, , pari a 2 W/mi°C.,

Tsoil = temperatura dddulk del terreno (sottosuolo), non influenzata dalleuesioni termiche
giornaliere. Per la primavera, l'estate, l'autunre linverno si
rispettivamente valori di 12°C, 15°C, 14°C, 4°C.

U, , = coefficiente globale di scambio termico, che poende la somma di quattro resistenze

sono considerati

in serie: mezzo acquosd,f.q; =~ , Ovvero resistenza trascurabile rispetto alleepltgas
sovrastanti (ghs= 15 W/nt°C), copertura di 200 micron in LDPE {,,;=1800 W/nf°C) e
aria atmosferica (4 = 15 W/nf°C). A cio corrisponde un valore ti, paria7,5 WI/IPC.
Tamp= temperatura dell’ambiente circostante. Per lmavera, I'estate, 'autunno e I'inverno
si sono considerati rispettivamente valori medi@fiC, 23°C, 15°C, 5°C.

Si riportano in Tabella 3.10 i valori numerici delliverse componenti del bilancio (3.93),
relativamente alle quattro condizioni stagionali.

Tabella 3.10. Valori numerici delle diverse componenti del bdan di
energia, ad eccezione del termine conduttivo-cdiveetin quanto variabile
lungo il reattore.

Ein Estored Emain Ek ELDPE Eref
Stagione | [W/m] [W/m] [W/m] [W/m] [W/m] [W/m]
Primavera 11625 480 82,7 f(T) 1162,5 3119,5
Estate 14250 480 82,7 f(T) 1425 3823
Autunno 7750 480 82,7 f(T) 775 2079,b
Inverno 4650 480 82,7 f(T) 465 1237,8

Per quanto concerne la componente di scambio tergoaduttiva-convettiva, essa non e
stata riportata in Tabella 3.10, in quanto vargbibn la temperatura lungo il PFR.

La risoluzione del bilancio di energia per le guattondizioni rappresentative delle diverse
stagioni, effettuata numericamente mediante appgsibgramma Matldh offre i risultati
schematizzati in Tabella 3.11.

5 Per il terreno la conducibilita & pari a quelld’degilla, ovvero 1,5 W/m°C. Poiché a profondita gggori di 75 cm il suolo
non risente delle escursioni termiche giornalidre si verificano in superficie, si &€ consideratasia quota per valutare lo
spessore del terreno lungo cui avvieredit transfer Dopodiché, a profondita maggiori, si assume uzzoeinfinito”,
avente temperatura Hulk pari a T;.
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Tabella 3.11. Risultati del bilancio di energia applicato allévdrse stagioni.

Stagione Tn (°C) Tout (°C) |AT| (°C)
Primavera 25 26,8 1,8
Estate 25 37 12
Autunno 25 24 1

Inverno 25 12 13

Si puo notare come il mezzo acquoso, vincolato radare alla temperatura desiderata di
25°C, subisce nelle diverse stagioni effetti termmetti differenti. In particolare, nella
stagione estiva si osserva un notevole aumentoemiipératura e in inverno una sua
significativa diminuzione. In primavera e in autorsi riscontrano variazioni poco marcate.
Da tali risultati € possibile dedurre le portate(endi il costo) di fluido di servizio necessario
a mantenere condizioni isoterme nel PBR. Tali imf@zioni sono ricavabili dalla seguente

eguaglianza dei flussi termici:
Q = ThlcpATl = mchATz (396)

dove si indica col pedice 1 il mezzo di reaziormkpedice 2 il fluido di servizio. Poiché in
entrambi casi si prevede I'impiego d’acqua, & gossemplificare I'eguaglianza eliminando
il calore specifico.
Nota la portata d’acqua richiesta dal sistema, $sipde dedurne la spesa associata, a partire
dal costo unitario. Per la valutazione dei costicsstate fatte le seguenti assunzioni:
* Primavera: il leggero riscaldamento del mezzo edhbiun sistema di raffreddamento.
A tal scopo € necessaria acqua refrigerata, dibpena 5°C. Poiché il massimo
riscaldamento ad essa consentito € di 10°C{526°C) e il costo unitario della stessa
& 0,313 $/m il costo associato alla stagione primaverile 886777 $eason
» Estate: il notevole riscaldamento del mezzo di iceez richiede un energico
raffreddamento, mediante I'impiego d’acqua refragar(vedi punto precedente per le
condizioni di utilizzo). Considerando concentratieramente nella stagione estiva i
giorni in cui I'impianto non é operativo (dettatldvalore complementare aldtiream
factor'®, con quest'ultimo assunto pari a 0,93), si rismnin costo stagionale di
2525000 $eason
* Autunno: il leggero raffreddamento del mezzo dizreae richiede un riscaldamento.
A tale scopo € sufficiente acqua di torre; la sisidera disponibile a 45°C. Poiché il
massimo raffreddamento ad essa consentito & di UBT—35°C) e il costo unitario
della stessa & 0,025 $/mil costo associato alla stagione autunnale & di
21600 $season

18 perstream factors’intende il rapporto tra il numero dei giornidni & operativo annualmente I'impianto e il numdes
giorni che compongono complessivamente I'anno esdqRarolo, 2012).
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* Inverno: il notevole raffreddamento del mezzo daziene richiede un energico
riscaldamento, mediante l'impiego d’acqua di tofvedi punto precedente per le
condizioni di utilizzo). Il costo associato allaagione invernale & pertanto pari a
281000 $geason

Di conseguenza, il costo annuo di esercizio nedespar la termostatazione del reattore e
pari a 3314377 $/anno. Tale onere é fortementeizionéto dalla necessita di raffreddare
energicamente il sistema durante la stagione estiediante costosa acqua refrigerata.
Determinato il costo operativo, resta da valutdreadsto d’installazione associato alla
termostatazione. Pertanto € necessario determiaac®rretta configurazione del sistema
volto a garantire nel reattore la temperatura deaid. A questo proposito si sono valutate
differenti alternative, selezionando infine qugtia conveniente, che rispettasse allo stesso
tempo il vincolo di fattibilita tecnica ed energeti Ci si riferisce in particolare alla necessita
di dotare il sistema di una sufficiente superfipéz lo scambio termico.

Si considera come prima alternativa un sistemaefeet al fotobioreattore. Tale assetto
prevede limpiego di scambiatori a fascio tubiero raonte del PBR, utili a
raffreddare/riscaldare preventivamente la sosparsabgale, in modo tale da compensare |l
successivo riscaldamento/raffreddamento nel rea#t@sso. Dalla risoluzione del bilancio di
energia precedentemente illustrata € evidente danséuazione piu gravosa Si osservi nel
periodo estivo, quando il salto termico del mezzguaso per effetto della radiazione solare &
di 12°C. Ad esso e di conseguenza associato ucodatimico di 55,8 MW.

Per la valutazione dell'area di scambio necessditasmaltimento di tale carico termico, Si
procede nel seguente modo: assumendo ragionevanigmfilo di temperatura, generato
nel PBR per effetto della luce, pressoché lineargropone un raffreddamento preventivo
della corrente liquida a 19°C. Tale condizione eoms di ottenere a valle del reattore una
temperatura di 31°C. Di conseguenza si pervienePBR ad un profilo di temperatura
caratterizzato da un valore medio di 25°C: ovviamecon tale condizione, nella prima parte
del circuito la cinetica sara piu lenta e nellaosela piu veloce. Si assume comunque, per
semplicita, che il sistema presenti, globalmenteg grescita comparabile a quella di un
reattore isotermo a 25°C (nelle simulazioni di pssD descritte nel presente Capitolo, si e
imposta una temperatura di reazione di 25°C). im 0gso, la scelta di considerare un profilo
di temperatura variabile nel reattore, con mediai gaoprio a 25°C €& solo una
semplificazione per stimare in modo sufficientereeatcurato I'area di scambio termico
necessaria per la termostatazione, che non pegs#ficagvamente sui risultati delle
simulazioni precedentemente esposte, cosi comeymte del Capitolo 4. Inoltre, i limiti
inferiore (19°C) e superiore (31°C) del profilorteco assunto in questa sede rientrano nel
rangedi temperature accettabili per la crescita al¢iatezo, 2012).

Alla luce di quanto discusso, si valuta I'area cihrabio termico necessaria per raffreddare a
monte del PBR la sospensione algale dai 31°C daideail reattore stesso a 19°C.
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Assumendo per uno scambiatore di calore tra duemacquose un coefficiente globale di
scambio termico pari a 1500 WA (Kern, 1950), ed essendoAT, pari a 15°C, dalla
(3.68) si deduce un’area di scambio in grado dil&ma55,8 MW pari a 2480 fn
corrispondenti a circa 2670 fiTale situazione stagionale corrisponde alla pavasa in
termini di superficie di scambio necessaria pdetanostatazione. Poiché la relazione (3.70),
valida per scambiatori a fascio tubiero, & appllegber sistemi con superfici di scambio non
superiori a 5000 f si considerano 5 scambiatori da 506Gafisieme ad un sesto da 1760 ft
in parallelo fra loro. Complessivamente si perviadeun costo d’installazione di 2549000 $.
Si noti il rilevante peso economico di tale confagione, che spinge a ricercare alternative
progettuali diverse. In particolare si possono taaki delle soluzioni “interne” al PBR, che
consentano lisotermicita del sistema, smaltendduity di 55,8 MW. Le due possibilita
discusse in questa sede sono: scambio termicoveximi setti del reattore (che generano il
sistema a canali) e termostatazione attraversgaiaali tubazioni immerse nella sospensione
circolante nel PBR.
Per quanto concerne l'impiego dei setti come siatditscambio termico, esso € interessante,
per il fatto di ricorrere ad una superficie di staongia prevista nella costruzione del reattore.
Cio che limita la sua realizzazione e eventualmémbgossibilita a garantire la superficie di
scambio necessaria per la termostatazione, comesiokeerifichera. Per prima cosa si
sottolinea che il coefficiente di scambio termidobgle ha valori molto bassi, in quanto
limitato dalla velocita della sospensione algalé PBR (v). Quest'ultima €& di 0,15 m/s,
essendo la portata volumetrica pari a 1,Fisre la sezione di flusso pari a 7,5 (20 volte
inferiore a quella tipica delle correnti liquid®a cio si € pensato di valutare il coefficiente di
scambio termico lato sospensione algale (h), checictera ragionevolmente con U. A questo
proposito, si € applicata la correlazione di scanérmico tipica di lastre piane, la cui forma
generale e:

Nu = f(Re, Pr) (3.97)
dove:
Nu = numero di Nusselt = hL/k, con h = coefficiemliescambio termico lato sospensione
algale, L = lunghezza reattore e k = conducibtktdnica dell'acqua (pari a 0,58 W/m°C);
Re = numero di Reynolds della sospensione algald Ai;
Pr = numero di Prandtl gcy/k.
Per semplicita si considerano per tali numeri adsianali le proprieta dell’acqua pura.
Per sistemi a lastra piana in moto turbolento @ass per il tratto iniziale laminare), la
relazione, esplicitata in h, diventa (Wedityal, 2008):

__ 0,664k(Re) /2(Pr)/3+0,0365k(Pr)Y/3[(Re;)*/5—(Rer)*/5]
L

n (3.98)
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dove i pedici t e L del numero di Reynolds si igeono rispettivamente alle condizioni
transitorie (in cui Re= 2:10°) e di fine percorso del canale (L = 20000 m).

Si riscontra di conseguenza un valore di h pari8aW/nf°C, ben inferiore al valore
tipicamente riscontrabile in scambiatori tradizibnAssumendo ragionevolmente h pari a U,
essendoATn pari a 14,4°C, si deduce dalla (3.68) un’area ahintio di 49679
Considerando che i setti sono 19 e che ciascume offa due superfici di scambio (una per
ogni faccia del setto), si perviene ad una supgerissociata ad una singola faccia di un setto
pari a 1307 rh Essendo ciascun setto lungo circa 1 km, risultezenecessaria un’altezza
dello stesso di circa 1,3 m. Tale condizione e issfinle da soddisfare, in quanto di un ordine
di grandezza superiore all’altezza di progettosd¢to stesso, utile a garantire la circolazione
della sospensione npbnd

Resta quindi da valutare l'ultima alternativa pribg@le, vale a dire un sistema di tubazioni
interno al reattore. Esso puo ad esempio esseligzaga immettendo in ogni canale del
circuito, a livello del fondo del reattore, un fesdi tubi posti tra due collettori fissati a
estremita opposte dpbnd Per determinare la fattibilita tecnologica dskaina, € necessario
stimare la sezione di flusso di ciascun fascio utii tche garantisca al suo interno una
circolazione del mezzo acquoso a velocita relatesaten elevate (3 m/s). Considerando come
in precedenza la stagione estiva come riferimdatpprtata volumetrica di acqua refrigerata
necessaria a garantire I'isotermicita & pari a 3. Di conseguenza la sezione di flusso
richiesta per il fascio di tubi & pari a 0,45.mMale sezione deve essere ripartita in un fascio d
tubi, ciascuno avente dimensione sufficientementiotta da non interferire con la
fluidodinamica all'interno del PBR. Selezionandatpeto una dimensione di 2 pollici per
tubo, si perviene alla necessita di usufruire & &ibi per ogni canale del circuito. Alla luce
di tale risultato si deduce [linfattibilita dellargsente soluzione, essendo la stessa
estremamente costosa. Un numero cosi elevato deitub (in totale pari a 4500), aventi
inoltre lunghezza elevata (ciascuna di 1 km), catgpebbe infatti un insostenibile costo
d’installazione del sistema.

In conclusione, esplorate diverse alternative ptagé per la termostatazione, risulta
evidente come l'unica percorribile sia quella dienre a monte del PBR degli scambiatori in
parallelo, per compensare i raffreddamenti/riscalelati dovuti alla radiazione solare.
L’adozione di tale sistema comporta, come rileviat@recedenza, la necessita di sostenere
un’'importante spesa per l'installazione delle appahiature di scambio termico. Tuttavia,
finché la tecnologia non offrira alternative pitoeaomiche e al tempo stesso rispettanti la
fattibilita energetica (meritano ad esempio ultergtudi lo scorrimento di acqua fredda sul
pelo libero della sospensione e I'uso di appostégole schermanti gli IR), tale assetto viene
preso come riferimento per la successiva analistaki.






Capitolo 4

Progettazione della sezione di estrazione
dell'olio e di sfruttamento della biomassa

In questo Capitolo prosegue la progettazione delcgeso su scala industriale per la
produzione autotrofa di olio da biomassa algalepdnticolare, completato dlesigndella
sezione di crescita delle microalghe, ci si fo@@izul sistema per estrarne I'olio e su quello
per lo sfruttamento della biomassa residuale. Agatwente al Capitolo 3, dovendo realizzare
una contemporanea sintesi ed analisi del processia uso del simulatore Aspen Plus
Grazie a tale software e possibile ricavare le moni operative caratteristiche del processo,
sulla base delle quali procedere all'analisi déititam delle singole operazioni unitarie
coinvolte.

Lo studio che ci si appresta a presentare prevedanhe di una particolare configurazione
(combustione della biomassa esausta), accompaga#i#ovalutazione sulla convenienza di
ulteriori assetti di processo.

4.1 Sistema con combustione della biomassa residuale

Come gia delineato, l'analisi qui sviluppata foza I'attenzione principalmente su uno
specifico layout del processo, che prevede la combustione dellmdsesa algale privata
dell’'olio. In realta tale assetto e solo uno detitpossibili, alcuni dei quali saranno vagliati in
seguito, per verificarne la maggiore 0 minore commeza rispetto al predetto caso base. Si
premette fin d’ora che due soluzioni possibili, kpiehe prevedono la gassificazione e la
pirolisi della biomassa residuale, sono state escla priori dall’analisi, perché studi
precedenti hanno gia constatato la loro mancanegardienienza dal punto di vista energetico
(Palma, 2011).

4.1.1 Simulazione del processo

hY

Una volta selezionato l'assetto che si desideraagace, € possibile simularne il
funzionamento mediante Aspen Pludn tale paragrafo sara descritto nel dettaglio il
flowsheedel processo, oltre alle specifiche assegnategeraiipali risultati ottenuti.
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4.1.1.1 Flowsheet
Il sistema analizzato mediante Aspen PBlgs collega logicamente a valle della sezione di
crescita riportata nel Capitolo 3. In particoldeecorrente ALGA (a 25°C e a 1 atm, in uscita
dalla centrifuga) diventastream di alimentazione della nuova sezione del processo.
Quest'ultima comprende le seguenti operazioni:

» essiccamento della sospensione concentrata irawalla centrifuga;

» estrazione con solvente dell’olio dalle microalgben conseguente separazione della

fase oleosa dalla biomassa residuale;

» separazione dell’olio dal solvente, con recuperogdest'ultimo e possibilita di
ricircolarlo. Se si seleziona (come in seguitokotvente volatile (per esempio esano),
si puo ricorrere ad un’evaporazione preliminarguga da uncastripping con vapore:
guest'ultimo e da preferire alla distillazione séicg in quanto esano ed olio
presentano una notevole differenza di temperatefzotizione normale (I'olio supera
i 330°C, I'esano bolle a 69°C). Inoltre, la solanperatura d’ebollizione dell'olio
richiederebbe in fondo alla colonna ueboiler operante con olio diatermico,
estremamente costoso e quindi da escludere a;priori

» combustione della biomassa esausta.

Tali condizioni sono state tradotte n@wsheetriportato in Appendice (Figura A.3). In
particolare si individuano le seguenti unita:

» sistema di essiccamento della corrente algale ymag@resentato dalla combinazione
dello scambiatore E1 e della camera di flash atimbga 1 atm) FLASH1, atto
semplicemente a separare le due fasi generate dddd unita € necessaria per
ridurre il contenuto di umidita in proporzione 1:18petto alla biomassa algale,
condizione necessaria per la successiva estrazansolvente;

* blocco fittizio (B1), modellato come reattore RXdgethe scompone un composto non
convenzionale come la biomassa nei suoi costituealie a dire biomassa esausta ed
olio (quest'ultimo assunto al 40% ponderale). Taferazione € necessaria per la
simulazione delle fasi successive del processta Biesente, soprattutto per la lettura
delle diversestream tablesiportate in Appendice, che in tale simulazionbilamassa
algale contenente olio € stata nominata ALGA, neetdr biomassa esausta viene
indicata con ALGA2. Per descrivere I'olio sono statelti due tra i principali acidi
grassi che lo costituiscono: l'acido palmitico 1§d83,0,) e l'acido arachico
(C20H300y2), indicati come presenti al 50,57% e al 49,43%nRa2011);

» scambiatore E2 che raffredda il materiale essicuaboa 35°C;

* blocco fittizio (B2), modellato come un separat¢8EP), necessario a separare la
biomassa esausta dall'olio e I'umidita residua.eTaperazione non e prevista nella
realta, poiché all’estrattore giunge l'intera cotee essiccata, compresa la frazione
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solida; tuttavia, non potendo simulare quest'ultioferazione su Aspen Pfissi
ricorre a tale accorgimento;

e colonna di estrazione con solvente (EXTRACT), mladal come un sistema di
estrazione liquido-liquido (Extract). In tale ungainvia esano (solvente), in grado di
recuperare I'olio, separandolo dall’acqua rimaneN&la pratica si ricorre come detto
ad un’estrazione solido-liquido ma, essendo imjigsiti a simulare tale operazione,
si esclude a priori la fase solida e si simulatf&sone coinvolgendo la sola fase
liquida;

» evaporatore (scambiatore E3 + flash adiabaticeeasprne atmosferica FLASH2, atto
a separare le due fasi generate da E3), che rimdalla corrente dell’estratto
(OLIO+SOL) una notevole quantita di esano, graltielavata volatilita relativa,

» colonna distripping con vapore (STRIPPER), simulata con modello Radfche
completa il recupero del solvente, ricircolato oemake up all’estrattore, assieme
all’esano evaporato in precedenza,;

e scambiatori E4, E5, EG6, rispettivamente: condemsatdell'esano evaporato,
raffreddatore a 35°C del solvente di ricircolo @densatore della corrente di esano e
vapor d’acqua in uscita dalkiripper. E6 e seguito dal separatore a fiorentina (DEC),
che separa le due fasi liquide immiscibili ottendé#la condensazione: la piu leggera
(esano) e condensata e ricircolata, la piu pesaugua) pud eventualmente essere
inviata al sistema di produzione di vapore;

* blocco fittizio (B3), simulato col modello di reate RYield, volto a scomporre la
biomassa esausta nei costituenti elementari, sectengroporzioni deducibili dalla
composizione elementare dell'alga e dell’'olio. Tateta € necessaria per simulare la
successiva combustione, non applicabile a compobnentconvenzionali. Si impone
che B3 operi a temperatura costante e pari a 3B°fQuesto modo si ottiene una
corrente di energia (DHFORM) pari in valore assohif’entalpia di formazione della
biomassa esausta. Questeeamdi energia € inviata al successivo combustore, per
chiudere il bilancio entalpico della combustiondalbiomassa residuale; I'entalpia di
combustione di quest'ultima e infatti data dallaffedenza tra I'entalpia di
combustione dei costituenti elementari e I'entaldiaformazione della biomassa
esausta;

e combustore della biomassa esausta (COMB1), simutato modello di reattore
RStoich, in cui si impone combustione completaadetirrente in ingresso, mediante
addizione d’aria, a pressione pari a 1 atm e cerceso adiabatico. In questo modo si
ottengono in uscita i fumi caldi di combustione chaffreddati ad una prefissata
temperatura (scambiatore E7), consentono un regui@enico;

* combustore di parte dell'olio estratto (COMB2), slato con modello di reattore
RStoich, in cui si impone combustione completaadetirrente in ingresso, mediante
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addizione d’aria, a pressione pari a 1 atm ed eseradiabatico. Tale unita e
necessaria nel caso non si raggiunga l'autosufizeieenergetica della sezione di
processo in esarhe nell'ipotesi di sfruttare la sola biomassa esauSblamente in
guesta situazione é richiesta una combustione @ifrazione del prodotto principale
dell'intero processo. Anche in questo caso i fumiuscita sono raffreddati per
recuperare energia fino a 150°C (scambiatore E9lioL non sottoposto a
combustione e infine raffreddato a 25°C (scamb@éat&8) e pronto ad essere
commercializzato.
Per la simulazione del processo cosi configuratmosastati utilizzati tre modelli
termodinamici: nelle apparecchiature che trattaso lfquide a bassa temperatura e pressione
si é adottato il modello NRTL, in cui la solubilitiei gas e stata valutata con la legge di
Henry. Per le apparecchiature che trattano sostamfsse gassosa, a temperature elevate
(nello specifico i due combustori), si e applicatomodello di Peng-Robinson con la
correzione di Boston-Mathias. Infine, nella simudaz della colonna di stripping, poiché il
modello NRTL non garantiva convergenza, e statdiegp il modello BK10. Tale modello
consente di trattare sistemi di separazione opesidmsse pressioni (prossime o pari a quella
atmosferica), che coinvolgono idrocarburi pesaotinfe gli acidi grassi oggetto di studio)
assieme a specie organiche volatili (come I'esafmva spesso applicazione nei processi
dell'industria petrolifera (Jana, 2009). Accantoi@é possibile valutare il comportamento del
vapor d’acqua mediante I'opziorfeetroleum calculation optionsn cui le sue proprieta
vengono calcolate mediante le correlazioni dsteam tablesASME 1967. Per favorire la
convergenza, si € inoltre impostato il paramefosorber adatto ad operazioni come
assorbimento e lo stesswipping
Infine € bene precisare che negli scambiatori E4 B& € stata considerata, nella
condensazione, la formazione di due fasi liquideniseibili (valid phases: Vapor-Liquid-
Liquid): in ingresso a tali unita giungono infatti corieti vapore composte unicamente da
esano ed acqua, che assieme formano un sistemaobmente eteroazeotropo a circa

61,5°C.

4.1.1.2 Specifiche e risultati
Definito il flowsheetoggetto della simulazione, si presentano le sipbefassociate alle
diverse apparecchiature.

1" E bene precisare che per autosufficienza enesgéfiti precisamente termica) s'intende, nel preseBapitolo, la

condizione per la quale la somma algebrica dellenme termiche fornite/sottratte al processo eéanulio consente di
soddisfare il primo principio della termodinamicajeindi di conseguire, almeno sulla carta, 'auffisienza termica. Per
rispettare anche il secondo principio sarebbe sacesun’analisi di pinch. Tuttavia, come verraeggito in seguito, essa
comporterebbe benefici, sia in termini energetice economici, trascurabili: non € pertanto apprdifa in questa sede.
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Per quanto concerne l'essiccatore, si € impostlta scambiatore E1 una frazione di vapore
in uscita in grado di mantenere in fase liquida wpuantitd d’acqua accettabile per la
successivary extraction(corrispondente ad un rapporto acqua:alga di dirt@ in peso).

Con riferimento all’'estrazione con solvente, si mposto in ingresso alla colonna un
quantitativo di esano normalmente impiegato pesti&zione di olio dalle alghe. In
particolare in letteratura si consiglia un rappatga:solvente di 1:1 ponderale (Grossmann e
Martin, 2011). Pertanto la colonna e alimentata 883,33 kg/h di esano. Tale condizione e
soddisfatta quasi completamente dal riciclo deVesale proveniente dal decantatore e dal
condensatore E4 ed e completata da un modeske upmediante la corrente MUHEX. La
colonna e inoltre impostata con 10 stadi, suffitiad effettuare una separazione pressoche
completa dell’acqua dallolio.

Poiché in questo modo la corrente di estratto @san olio) presenta un quantitativo d’olio
modesto in una matrice preponderante di solverw@erdazione distripping puo essere
condotta solo dopo una preventiva evaporazione.siQl@ma € impostata in modo da
generare nello scambiatore E3 una frazione di wapet!’86,5%: in tal modo, gran parte
dell’'esano, assieme all’acqua eventualmente pres@mttracce) nell’estratto, € rimosso in
fase vapore.

La colonna distripping, ovviamente mancante di condensatore e ribolliteralimentata in
testa dallastreamliquida in uscita dall'evaporatore e in fondo daaucorrente di vapore
d’acqua proveniente dalla rete (linea di bassaspas). Poiché il sistema lavora a pressione
di 1 atm, il vapore di bassa e laminato e surrdatal Le condizioni finali d'ingresso di
quest’ultimo alla colonna sono 140°C e 1 atm. $npostata una portata di vapore pari a
50 kg/h, valore in linea con i quantitativi richiiesispetto alla portata di fase liquida in
ingresso. Il sistema e dotato di 4 stadi idealesjurisultano, dalla simulazione, necessari (e
sufficienti) per garantire la separazione desiderat

In aggiunta alle predette specifiche, si € impasi@t1100°C la condizione di massima
temperatura dei fumi in uscita dai combustori. ©tale valore diverrebbe infatti rilevante la
produzione di ossidi di azoto. Per conseguiredpkzifica € sufficiente variare il quantitativo
di aria comburente in ingresso ai due reattori ANBRD e ARIAOLIO). Il successivo
recupero termico dal raffreddamento dei fumi nordeve spingere al di sotto dei 150°C,
valore cautelativo volto ad evitare la condensazidall'acqua presente nidile gas Questi
infatti, dopo raffreddamento, sono scaricati in @éfera, cercando per I'appunto di evitare la
formazione di pennacchi per condensazione del eapor

Infine il calore necessario ad assicurare I'autiogehza termica dell'intero processo, qualora
la quota fornita dalla biomassa esausta non foaffecisnte, € ottenuto bruciando parte
dell'olio mediante il blocco COMB2. Il pareggio, termini di bilancio energetico di primo
principio, viene raggiunto variando $alit fractiondello splitter SPLIT, in maniera tale che la
somma dei calori scambiati da tutti gli scambiatdei processo sia pari a zero. Questa
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specifica permette di soddisfare il primo princiglella termodinamica ed € un modo per

valutare, in maniera preliminare e semplificatagdavenienza energetica di un processo.
Sulla base delle predette specifiche si & simlgasazione del processo oggetto di studio. Si é
cosi visto che:

Y

I'essiccatore e stato impostato correttamente, uantp ha generato in uscita una
corrente di biomassa con il quantitativo di umidéaidua desiderato;

I'estrattore consente di raccogliere nell’estrdtt®9,9% dell’olio in ingresso, cosi
come il 100% dell’'esano alimentato. La separazideacqua € meno spinta (nel
raffinato confluisce il 98,2% dell'acqua in ingre¥stuttavia la fase acquosa residua
trasportata dall’'estratto e rimossa quasi interdenpal successivo evaporatore;
'esano dimake upnecessario a rispettare la specifica in ingredkso cmlonna é
modesto (0,11 kg/h);

nell’evaporatore oltre il 97% ponderale dellesaposeparato come fase vapore,
parimenti all’acqua residua. In tal modo la coreectie giunge allstripping presenta
guasi esclusivamente olio ed esano, quest'ultimtB8a#% molare. Tale condizione é
piu consona ad un’operazione come lo stasspping

lo stripping si rivela praticamente isotermo (a 120°C), coupeco dell’esano pari al
99,8% in testa e di olio in fondo pari al 99,99% Quest'ultimo esce pertanto una
streamd’olio ad oltre il 99% di purezza, adatta alla sgsiva commercializzazione.
per ottenere i fumi di combustione della biomasdd.@0°C e necessario alimentare
9060 kg/h di aria comburente;

per soddisfare il bilancio di primo principio, écessario sottoporre a combustione |l
22,2% dellolio estratto: ovviamente tale condiaoocomportera una riduzione dei
ricavi associati alle vendite dell'olio, ma essaulia necessaria per garantire una
convenienza energetica del sistema;

per ottenere i fumi di combustione dell’'olio a 1100é necessario alimentare
4080 kg/h di aria comburente;

Si riportano in Appendice (Tabella A.3) Eream tablesrelative alla simulazione della
sezione di processo.

Dall’analisi dei risultati emerge un punto fondarze: la necessita di “sacrificare” parte del
prodotto principale per garantire I'autosufficiengaergetica della sezione in esame. Tale
risultato era gia emerso nei lavori precedentirfaal2011), portando a vagliare ulteriori
possibilita impiantistiche (che saranno discuss@aragrafo 4.2).

Si puo notare inoltre che il carico termico dekiesatore € estremamente elevato e

condiziona dal punto di vista energetico I'intenmgesso. E a causa della potenza termica

richiesta in tale operazione unitaria che quasiquarto dell'olio deve essere bruciato. Si
riassumono in Tabella 4.1 tutti i carichi termieigli scambiatori della sezione in esame.
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Tabella 4.1. Carichi termici degli scambiatori della sezione @same. Le
potenze precedute dal segno meno sono potenzetwdarreoal sistema,
guelle positive sono invece da fornire.

Unita Carico termico (kW)

El 4605,81

E2 -36,84

E3 286,52

E4 -215,25

E5 -29,95

E6 -39,80

E7 -3232,08

E8 -30,93

E9 -1307,48

Dall’analisi di tali dati si conclude che il raftdamento da 1100°C a 150°C dei fumi di
combustione, sia della biomassa sia dell’'olio, pssere sfruttato per I'essiccamento della
corrente in uscita dalla centrifuga. Tale apportm ® comunque sufficiente a soddisfare
I'intero dutyd’essiccamento, ma & necessaria l'integrazionaioasistema di riscaldamento a
vapore, come precisato nel paragrafo dedicatstdma ddrying.

In ogni caso & chiaro che l'integrazione energetiehsistema si basa principalmente sul
binomio essiccatore-fumi di combustione. Le restpotenze da fornire/sottrarre non possono
essere oggetto di eventuali rigenerazioni termiehegusa dei profili di temperatura in gioco
nei diversi scambiatori di calore. L'unica ecceBgpotrebbe essere un’integrazione tra |l
condensatore dei vapori in uscita dall’evaporasofevaporatore stesso. Tuttavia queste due
operazioni richiedono particolari apparecchiatune cenderebbero complessa nell’'esercizio
la parziale rigenerazione termica, che in ogni caemporterebbe benefici in termini
economici trascurabili.

A conclusione del paragrafo, si riporta, a puropscaccademico, una breve analisi dello
stesso processo appena descritto, ma relativo adcarrente di microalghe al 60% di
contenuto d'olio. Tale sistema presenta il vantagdji una maggior quantita di prodotto
desiderato, accompagnata perd da un minor quavitditbiomassa residuale, e quindi ad un
minor duty derivante dai fumi di combustione della stessa.d®&enere gli stessi risultati, in
termini di recupero dei componenti, nell’estratt@enello stripper sono in questo caso
necessari rispettivamente 3000 kg/h di solvent®@ Kg/h di vapor d’acqua. Per garantire
'autosufficienza energetica del sistema, il 26,5%ll'olio deve essere sottoposto a
combustione. Di conseguenza, rispetto al caso geste, viene “sacrificata” una maggior
frazione di prodotto, che non impedisce comunqueedvare, in termini assoluti, un maggior
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quantitativo di olio da commercializzare. Tuttaviale risultato e teorico, in quanto
difficilmente si riscontrano microalghe con contgmli lipidi cosi elevati.

4.1.2 Analisi delle apparecchiature

Dai risultati della simulazione con Aspen Plué possibile approfondire I'analisi delle
apparecchiature coinvolte nella sezione di procéissesame e ricavare quindi tutti i dati
necessari alla successiva analisi economica.

4.1.2.1 Essiccatore

Il sistema di essiccamento della biomassa condantidla centrifuga € I'unita piu energivora
del processo. Per ridurre al minimo i costi asso@atale apparecchiatura si ricorre ad
un'attenta integrazione energetica: in particosirefruttano i fumi della combustione della
biomassa esausta e dell’'olio per adempiere allaziome di umidita dalla corrente algale.
Tuttavia il duty richiesto da tale operazione e superiore di di@&W alla potenza termica

che il raffreddamento dei fumi (da 1100°C a 150&0n grado di fornire. Si ricorre pertanto
all’ausilio di vapore a bassa pressione, dispoaibélla rete dell'impianto, in quantitativi tali

da chiudere il bilancio energetico all’essiccatore.

Per realizzare tale operazione si ricorre addgrer a tamburo rotante, in cui il materiale
solido (alghe) ad alto tenore di umidita € immeadaun’estremita e costretto a circolare in
controcorrente rispetto ai fumi di combustione, esnosserva in Figura 4.1.

Ingresso

Pg..d..nn

| \\'il'.lJ \ l / Ingresso
fluido i

Is.ca _ _ Tr N

.- e AR S s S y

Uscita

prodotto

Figura 4.1. Schema semplificato di un essiccatore a tambutante, con circolazione in
controcorrente della frazione solida e dei fumcdimbustione.

Il tempo di permanenza del materiale in sistemguiesto tipo € inferiore al minuto (circa
30 secondi). Inoltre, lo scambio termico necessali@ rimozione d’acqua puo prevedere,
oltre al contatto diretto con la corrente gassa@sda; uno scambio termico indiretto attraverso
le pareti. Nel caso in esame questo viene sfruftatofornire i 66 kW rimanenti mediante
vapore a bassa pressione. Il recupero in contiaucidfo chiuso) di taleutility pud essere
eventualmente conseguito sfruttando il raffreddadmem 120°C deiflue gasda inviare
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successivamente al reattore (vedi Capitolo 3).r&mttlo, infatti, alla produzione di energia
elettrica una frazione modesta del calore sensibitali gas (66 kW sugli 8975 disponibili),
si e in grado di provvedere all’evaporazione (endual ricircolo) della corrente di fluido di
servizio in uscita dall’essiccatore. Sebbene irudegnella valutazione dei costi di esercizio,
non si consideri questa possibilita di rigeneragjai perviene ad un onere modesto. Ai fini
dell'analisi economica si assume, pertanto, dirrex@ ad un’alimentazione di vapore a bassa
pressione che non preveda la sua continua rigenesaz
Per la valutazione dei costi dell'apparecchiatureesame, la letteratura offre dati di costi
specifici di essiccatori installati, espressi illao per unita di portata d’acqua evaporata (Li e
Finney, 2010). In particolare, per essiccatori dontassa, si riporta un valore di
38000 $/(t/h)cqua evaporataNel caso in esame si impone una rimozione di &8M'acqua.
Pertanto il costo dell'essiccatore & pari a 242@O0che, aggiornati tenendo conto
dell'inflazione, corrispondono a 255000 $.
Per quanto concerne i costi di esercizio, sonoafsiderare due voci differenti. La prima
riguarda il consumo di energia elettrica assocatiunzionamento del tamburo rotante: la
fonte citata in precedenza riporta un valore dtailO0 KWh/fcqua evaporarfd€r Sistemi come
quello in esame. Di conseguenza, considerando tdagd’acqua rimossa, si richiedono
63,7 kW di energia elettrica, corrispondenti a&iB1137 $/anno (con un costo dell’energia
elettrica considerato pari a 0,06 $/kWh). Infine diive aggiungere il costo del vapore
necessario completare I'essiccamento. Come detidfieiente vapore a bassa pressione (7
bar, 165°C), poiché il solido essiccato esce acl@)°C. Il quantitativo necessario discende
dalla seguente equazione:

m =2 (4.1)

dove Q € la potenza richiesta per completare Eeasiento (circa 66 kW) k e il calore
latente del vapore (2064,92 kJ/kg). Di conseguenzighiesta una portata di vapore pari a
0,032 kg/s. Considerando il costo del vapore aebpsesssione pari a 0,015 $/kg, si perviene
ad una spesa di 14114 $/anno.

Poiché I'obiettivo della Tesi & I'analisi economidal processo, non il dimensionamento
dettagliato delle apparecchiature, si omette laitaalone delle dimensioni caratteristiche
dell'essiccatore. In ogni caso, apparecchiaturepmanzialita comparabili a quelle desiderate
presentano generalmente diametri di 3 piedi e lenpd di 8 piedi (Li, 2010).

Si pud notare infine come il quantitativo di funticgerato per I'essiccamento € pari a circa
14000 kg/h, pari al 44% ponderale della portatdlus gasnecessaria per bubbling del
fotobioreattore. Nello specifico, la corrente coegsiva a valle dedryer presenta 2288 kg/h
di CO; rispetto ai 4868 kg/h immessi nel PBR. Un impielgdali flue gascome corrente in
ingresso al reattore non e pertanto sufficienteoddisfare la produzione prestabilita e
necessiterebbe di ulteriori gas di combustioneltd@olavorando nei combustori di olio e
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biomassa con un elevato eccesso d'aria, risultausoita dagli stessi una quantita
considerevole di ossigeno, inibitore della reazidnerescita algale. Si ritiene pertanto piu
opportuna l'ipotesi definita nel Capitolo precedentale a dire I'utilizzo dei fumi generati
dalla centrale termoelettrica presente nel sitoecgas di gorgogliamento. In tal modo i gas a
valle dell'essiccamento sono scaricati in atmosfera

4.1.2.2 Estrattore solido-liquido (leacher)

Sebbene nella simulazione con Aspen Pls@ stata impostata una classica estrazione
liquido-liquido, nella pratica € necessario ricoer&d una meno convenzionale estrazione
solido-liquido. Tale operazione, denominata anté&ching avviene in apparecchiature
dedicate e consente di estrarre da una fase solidiguido “intrappolato” in essa, mediante
l'ausilio di un opportuno solvente. Nel caso inrasasi € selezionato I'estrattore continuo
Rotocel (Perry e Green, 2008). Esso € costituitouda serie di compartimenti che si
muovono lungo una circonferenza passando al diasdpun disco fisso forato: questo ha il
compito di sostenere il solido e presenta un’apaner lo scarico del solido esausto. Il solido
viene alimentato nel compartimento che transitdaositpunto di carico, passa sotto gli
spruzzatori del solvente, posti in punti fissi lorlg circonferenza e viene scaricato quando il
compartimento in cui & contenuto si trova in cquisdenza dell’apposita apertura praticata
nel disco. La soluzione proveniente da ogni conmparito passa attraverso i fori del disco e
viene raccolta separatamente al di sotto di esqmudrealizzare un sistema in controcorrente
alimentando il solvente fresco solo nel compartitnere si trova nell'immediata prossimita
del punto di scarico del solido e ricircolando tdugione uscente da ogni compartimento
come alimentazione a quello precedente. | principahtaggi di questo estrattore sono
rappresentati dagli ingombri modesti e dalla setitplied economicita. In Figura 4.2 si
riporta una rappresentazione di un tipico estratRotocel.

Solvent
pumps

B - £ | N / )
] == - \ s
s I? h':éﬁ;__- — = — Solids
@44 discharge
= Solvent ) @ 9
discharge ]

Figura 4.2. Rappresentazione di un estrattore Rotocel (Pei@reen, 2008).
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Per la valutazione dei costi di tale apparecchaatirdella sua installazione € necessario
effettuare un dimensionamento di massima. A tad@acsi devono determinare il numero di
stadi e il tempo di residenza per singolo stadigpaatire dalla relazione di equilibrio
biomassa-olio-esano (Biebetral, 2008).
Una relazione di equilibrio per un sistema similguallo in esame (semi di colza-olio-esano)
e stata ricavata in precedenza (Zabteal, 2004). In particolare si € riscontrata la segeient
relazione di equilibrio tra il rapporto ponderaleotio in esano (Y*) e il rapporto ponderale di
olio in biomassa (X):
Y*=mX (4.2)

con m = 3,255.
Tale relazione di equilibrio € accompagnata dagusnte retta operativa:

y = Dsolids (x _ x )47y, 0.3

Fsolvent

dove:

Fsoligs = portata di solido “inerte” (biomassa residuay;, @ 980 kg/h;

Fsovent= portata di liquido “inerte” (solvente), pari 833,33 kg/h;

Xe = rapporto ponderale di olio in biomassa in ingoggari 0,666;

Y, = rapporto ponderale di olio in solvente in usqguari a 0,4.

Tale retta operativa ha come estremi il predettd@(Xe, Yy) € il punto (X, Ye), dove X e il
rapporto ponderale di olio in biomassa in uscit@-(B0*) e Ye & il rapporto ponderale di olio
in solvente in ingresso (pari a zero). Si riportaFigura 4.3 la rappresentazione sul piano
(X,Y) delle condizioni di equilibrio e di esercizael sistema in esame.

2,5
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Figura 4.3. Rappresentazione sul piano (X,Y) delle condizibrésercizio (in rosso) e di
equilibrio (in blu) relative al sistema in esamettsposto a leaching.

Dalla costruzione della retta di equilibrio e dietla di esercizio & possibile ricavare il numero
di stadi ideali associati a tale operazione, pasi £&onsiderando che il tempo di residenza
complessivo nel sistema e tipicamente 1 h (Bieddeal, 2008), il tempo di contatto per
singolo stadio é di circa 12 minuti.
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Sulla base delle precedenti considerazioni e pibesgilsavare, attraverso appositi grafici, il
costo dell'apparecchiatura acquistata (Ulrich e wdasan, 2004), pari a 50000 $.
considerando il bare-module cost factorpari a 2,3, si perviene ad un costo
dell'apparecchiatura installata di 150000 $ (gigiagato tenendo conto dell'inflazione).

A guesto e da aggiungere il costo di eserciziottegdl'energia elettrica richiesta per il
funzionamento dell’'estrattore Rotocel, pari a 23 M, (Bieber et al, 2008): di
conseguenza il consumo energetico e di circa 15 K@dhsiderando il costo dell’energia
elettrica pari a 0,06 $/kWh, si perviene ad unaapk circa 7332 $/anno.

Infine, si riporta in tale paragrafo il costo rélat al make updi esano. Essendo il recupero
dello stesso solvente nel processo praticamerageidionere associato a tale additivazione
risulta modesto. E infatti necessario alimentarsisiema solamente 0,11 kg/h che, con un
costo unitario pari a circa 1 $/kg (icispricing.coB®13), si traduce in un costo complessivo
di 896 $/anno.

4.1.2.3 Stripper

Con l'ausilio del simulatore Aspen Pfug possibile effettuare un dimensionamento della
colonna distripping, sulla base delle portate ottenute dalla simurezistessa. Dovendo
trattare composti oleosi, che tendono a causare rilgavante sporcamento delle
apparecchiature, si sconsiglia I'utilizzo di cogpiriempimento. Nel caso in esame sarebbe
consigliato l'utilizzo di piatti forati appositamen progettati per evitare intasamenti
indesiderati. Mancando in Aspen Plusn prodotto di questo tipo, si & effettuatssiiting
selezionando piatti forati standard. | calcoli sononcolati ad una percentuale flooding
dell’80%. Per la valutazione del diametro richied), € da precisare un’opportuna distanza
tra i piatti (H), che normalmente e impostataldfaulta circa 0,6 m. Tuttavia, dovendo nel
caso in esame processare portate relativamentesteod® € applicato un procedimento
iterativo che generasse come diametro della colaimmavalore desunto dalla relazione
(Guarise, 2000):

H = 041VD (4.4)

In questo modo si e ottenuto tray spacingdi 18 cm, accompagnato da un diametro di 19,2
cm (arrotondato per eccesso a 20 cm). Si puo notare dal dimensionamento risulti una
colonna di dimensioni estremamente ridotte, lontdale misure tipiche delle colonne
industriali. Cio e legato al fatto che questo fasilripping richiede una portata modesta di
vapore d’acqua. Considerando un’efficienza totakadcolonna del 50%, il numero di stadi
reali € pari a 8. Cio, unito all’aggiunta di 1 mtesta per favorire la separazione dei vapori e
di 1 m in fondo per garantire umoldupsufficiente, porta ad un’altezza totale4Hdi 3,26 m.

Il fattore di forma HL/D risultante € di circa 16: non é pertanto nea&ssma progettazione
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statica particolare. Da taldesigné possibile ricavare il costo del mantello deltdoona
installata, mediante la seguente formula di Gut{Pieuglas, 1988):

M&S

1€ [$] = (422) 101,9(D[££]) 250 (Hyoe [f£])**2(2,18 + F) (4.5)

Poiché I'apparecchiatura e in condizioni standggde pari a 1 ed il costo complessivo risulta
di 7589 $. Nella valutazione dei costi dell'appatgatura installata, si omette quello relativo
ai piatti, essendo di numero limitato e quindi ¢tagbili in termini di spesa da sostenere.
Altro costo associato allstripping € quello di esercizio, mediante continuo rifornmoedi
vapore a bassa pressione dalla rete. Essendotigachiesta pari a 50 kg/h, si perviene ad
un costo di circa 6110 $/anno.

4.1.2.4 Combustore della biomassa esausta

Per la combustione della biomassa residuale prew&nidall’estrattore, si € selezionato un
combustore a grigliztoker Tale sistema effettua la combustione per incerento diretto
del combustibile solido in ingresso, assieme alfiissione del quantitativo di aria
comburente prestabilito. Nello specifico, tale costore € dotato di una griglia, fissa o
mobile, sulla quale poggia il combustibile; esserdogriglia stessa forata, € possibile
insufflare da sotto la corrente d’aria comburerigajorendo il contatto con il solido da
bruciare. La camera di combustione prevede inalreistema di scarico delle ceneri generate
dallincenerimento. Nel caso in esame, ovviament®mi di combustione non cederanno
calore in caldaia, ma saranno inviati all'essicoattella biomassa. Si riporta in Figura 4.4 la
rappresentazione di un tipico inceneritore a gaigfioker

Flue gas exhaust

Operation pane|

Flue gas tubes

Fireplace
with air blower

Ash

Figura 4.4. Rappresentazione schematica di un combustorerstoke
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Il sistema non prevede, se non per la fase di evedio, I'impiego di gas metano per
coadiuvare la combustione della biomassa, in qu#iatdosostentamento del processo e
possibile per comburenti con potere calorifico iithee maggiore di 5-6 MJ/kg (Del Tedesco,
2008). Tale condizione e largamente soddisfattdgokiomassa residuale: si esclude pertanto
nella valutazione dei costi I'onere di alimentazatel metano.

Per la valutazione del costo dell'apparecchiatmstailata, si e partiti dall'analisi dei dati
relativi ad impianti analoghi, ma di potenzialitaggiori, di cui si riportano in Tabella 4.2 le
informazioni piu importanti.

Tabella 4.2. Costo di combustori stoker installati per tre dinti
potenzialita (Antares Group, 2003).

Potenzialita Costo apparecchiatura
(t/giorno) installata ($)
100 4630000
600 23430000
900 30360000

A partire da tali valori & stato possibile stimareesponente di costo pari a 0,8, che consente
di valutare il costo di apparecchiature analoghqualle analizzate, ma con potenzialita
differenti, mediante I'equazione:
n

== (4.6)
dove:
1,2 = pedici per indicare due apparecchiature wffe;
C = costo dell’'apparecchiatura installata;
n = esponente di costo (in questo caso pari a 0,8);
A = attributo di costo dell’apparecchiatura, in gieecaso la portata di comburente trattata.
Nel caso in esame, considerando come “Apparecchidtula prima di quelle espresse in
Tabella 4.2 e come “Apparecchiatura 2” quella dedcpsso oggetto di studio (avente
A,=23,52 t/giorno), si calcola un costo dell’appahéatura installata pari a 1454500 $. Tale
valore necessita di ulteriore maggiorazione peerteonto dell’inflazione (dal 2003 ai giorni
nostri), generando un costo finale di 1988350 $.
A tale onere va aggiunta la spesa associata gigeta pressurizzazione dell’aria comburente
per vincere le perdite di carico attraverso ilesisd di combustione. A tale scopo, si dota |l
sistema di una turbosoffiante, che fornisca prialkiente energia cinetica all’aria piuttosto
che energia di pressione. La valutazione dei absthle apparecchiatura installata si e fatta
attraverso una correlazione, valida per compresdianassimo 10 psi (Peters e Timmerhaus,

1980):

ICotower [$] = () 506(Qy [ /min])*5%® (4.7)

260
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Nota la portata d’aria aspirata(Qsi ricava un costo d'installazione pari a 458500
Considerando di dover vincere perdite di carica paoprio a 10 psi (circa 0,68 atm), il
rapporto di compressione risultante (r) e pari@1Di conseguenza e possibile dedurre la
potenza teoricalf;s,) richiesta per una compressione adiabatica e réiergisoentropica),
attraverso I'equazione:

y-1
Wiso[W] = - P10y [i— v - 1] (4.8)

dove:
Y = G/cy, dove questi ultimi sono relativi all'aria; persistema in esame.e pari a 1,4;
P1 = pressione di aspirazione del sistema di compmesspari a 101325 Pa;
P, = pressione di mandata del sistema di compresspamea 170226 Pa;
Q. = portata in ingresso della miscela gassosa, pai&ni/s.
Nel caso in esamié;,, risulta pari a 120,88 kW.
Di conseguenza, noto il rendimento isoentropicosilgema di compressione (valore tipico:
0,9), la potenza effettiva richiesﬂéqff) e pari a 134,31 kW.
Se I'energia elettrica costasfe. [$/kWh] e il motore elettrico ha efficienagno, il costo
(OCeompy di esercizio della soffiante é:

OCblower[$/h] = Cen.el.% (4.9)
Poiché Gne= 0,060 $/kWh eme vale tipicamente 0,9, il sistema di compressidokiede
costi di esercizio pari a 73000 $/anno.

4.1.2.5 Combustore dell’olio
Al fine di realizzare la combustione di parte d#lb estratto, si & deciso di selezionare un
combustordire-tubecome quello riportato in Figura 4.5.

Figura 4.5. Rappresentazione schematica di un combustoreuiye-Eoff, 2008).

Tale sistema prevede un bruciatore in cui confanscsia I'olio da sottoporre a combustione,
sia il flusso d’aria comburente. La fiamma che esngra dalla reazione, assieme ai fumi di
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combustione, confluiscono in un tubo centrale, redmente a contatto con un sistema di
produzione di vapore. Nel caso in esame, invete tthazione e inviata, assiemelae gas
del combustore della biomassa, all’essiccatore hAnn questo caso il sistema non prevede,
se non per la fase di avviamento, I'impiego di getano per coadiuvare la combustione, in
guanto l'autosostentamento del processo e posgigitecomburenti con potere calorifico
inferiore maggiore di 5-6 MJ/kg (Del Tedesco, 2008ple condizione e largamente
soddisfatta per I'olio: si esclude pertanto neldutazione dei costi I'onere di alimentazione
del metano nel sistema.

Per la valutazione del costo dell’'apparecchiatonstailata si segue una procedura analoga a
guella per il combustore di biomassa, in quantestisponibili dati di apparecchiature simili,
ma a diversa potenzialitd. In questo caso talenpetra € espresso in termini di potenza
termica sprigionata dal sistema. Si riporta in Tiab& 3 il riassunto di tali informazioni.

Tabella 4.3. Costo di combustori fire-tube installati per duéffetenti
potenzialita (Eoff, 2008).

Potenzialita Costo apparecchiatura
(kW) installata ($)
224 135000
448 205000

A partire da questi dati & possibile stimare uroaspte di costo (n) pari a 0,6; esso consente
di valutare il costo di apparecchiature analoghqualle analizzate, ma con potenzialita
differenti, mediante I'equazione (4.6). In quesésa I'attributo di costo dell’apparecchiatura
e la potenza termica liberata dal sistema.

Considerando come “Apparecchiatura 1” una qualgiagjuelle espresse in precedenza e
come “Apparecchiatura 2” quella del processo oggditstudio (avente A1307 kW), si
perviene ad un costo dell'apparecchiatura instalfetri a 389700 $. Tale valore necessita di
ulteriore maggiorazione per tener conto dell'initae (dal 2008 ai giorni nostri), generando
un costo finale di 413000 $.

A tale onere va aggiunta la spesa associata gigeta pressurizzazione dell’aria comburente
per vincere le perdite di carico attraverso il esisd di combustione. Per conseguire tale
obiettivo, si dota come in precedenza il sistemardi turbosoffiante. Per la valutazione dei
costi dell’apparecchiatura installata si fa rifeeimo alla correlazione (4.7): nota la portata
d’aria aspirata (@, si ricava un costo d'installazione pari a 284529

Considerando di dover vincere perdite di carica paoprio a 10 psi (circa 0,68 atm), il
rapporto di compressione risultante (r) e pari@1Di conseguenza € possibile dedurre la
potenza teoricalf;y,) richiesta per una compressione adiabatica e révergisoentropica),
attraverso I'equazione (4.8). Nel caso in es#ifhg risulta pari a 54,43 kW.

Di conseguenza, noto il rendimento isoentropicosillema di compressione (valore tipico:
0,9), la potenza effettiva richiesﬂdqff) e pari a 60,48 kW.
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Se l'energia elettrica costaefe. [$/kWh] e il motore elettrico ha efficienagno, il costo
(OCcompy di esercizio della soffiante & dato dall'equaei@d.9). Poiché G <= 0,060 $/kWh

€ Nmot Vale tipicamente 0,9, il sistema di compressiomsgnta costi di esercizio pari a 32800
$/anno.

4.1.2.6 Rete di scambiatori

La valutazione dei costi di esercizio e d'instatbae degli scambiatori verte sulla scelta di
non effettuare ulteriori integrazioni energetictiieena quella associata all’essiccamento della
biomassa. Tale scelta, come precedentemente affgrderiva dall'impossibilita di ricavare
benefici economici tangibili da eventuali rigeneoaz termiche.

Merita innanzitutto un’analisi differente dai resiascambiatori il sistema di raffreddamento
della biomassa essiccata (scambiatore E2). Tdbensascoinvolge una fase solida particellare,
da raffreddare da 100°C a 35°C mediante acquaziqp®5°G-35°C). Per conseguire tale
obiettivo si ricorre ad un sistema a piastre tragleli e fatto scorrere il solido, caricato
dall'alto e quindi movimentato per gravita. All'erno delle piastre, distanziate di circa 2 cm,
scorre l'acqua di raffreddamento. Si riporta in Ufag 4.6 un tipico schema di tale
apparecchiatura.

COOLING
WATER OUT

COOLING
WATER IN

Figura 4.6. Schema di un raffreddatore di particelle solidel¢& Thermal Sicen&®

Per la valutazione della superficie di scambioiésta da tale apparecchiatura, si ricorre alla
classica equazione di scambio termico:

Q = UAAT,,, (4.10)
dove:
Q = potenza termica scambiata (36,84 kW);
U = coefficiente di scambio termico globale, asfatvie in tal caso al coefficiente di scambio
termico della biomassa (circa 20 W) *® essendo la resistenza di maggiore entita;

18 (Perry e Green, 2008).
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A = area di scambio (1
AT = differenza di temperatura media logaritmicaj p29,38 K.
Si calcola cosi A= 63 fnDa tale parametro & possibile ricavare il costiapparecchiatura
installata, mediante correlazioni o come in quesio da grafici (Ulrich e Vasudevan, 2004).
Si perviene ad un costo di circa 15000 $ che, aggto al 2013 diventa di 19550 $.

Per quanto concerne il costo di esercizio di takndiatore, € possibile ricavare la portata
d’acqua di pozzom) necessaria a conseguire lo scambio termico destjemediante la
seguente equazione:

m =

Q

cpAT

(4.11)

Essendo per I'acqua di pozzp=<4186 J/kgK e iAT di riscaldamento pari a 10°C (da 25°C a
35°C), si ricava una portata di 0,88 kg/s a cussoaiato un costo di 1290 $/anno.

Per quanto concerne i restanti scambiatori, sirt@pdn Tabella 4.4 un riassunto delle
principali voci ad essi associati, unite al costostallazione e di esercizio degli stessi.

Tabella 4.4. Riassunto delle condizioni degli scambiatori dstesna in esame, con relativi
costi di esercizio e d’installazione.

Q QIS Portata| Costo A Costo
Unita (kW) Utility U (W/m3K) *° (KW/m?) utility | esercizio (m?) d'installazione
(kg/s) | ($/anno) (%)
vapore bassa P )
E3 | 286,52 (7 bar, 165°C) 40 0,14 61042 | 7,168 34054
i acqua di torre i :
E4 | -215,25 (35°C—45°C) 700 5,14 3769 5,95 27293
i acqua di pozzq i
E5 29,95 (25°C»35°C) 500 0,715 1048 3,74 20205
i acqua di torre i -
E6 39,8 (35°C—45°C) 800 0,95 697 1,0 8952
acqua
E8 | -30,93| refrigerata 625 - 0,74 6793 0,94 8094
(5°C—15°C)

| ATy sono deducibili dallstream tablesllegate in Appendice. Per la valutazione deiicost
degli scambiatori installati si e fatto riferimerafa seguente equazione (Douglas, 1988):

1€ 18] = () 101,3(A[f])*55(2,29 + F)

dove:

A = area di scambio (i

280

(4.12)

Fc = fattore correttivo per tener conto della patace configurazione dello scambiatore.
Tutte le unita descritte in Tabella 4.4 sono indigioni standard (= 1), ad eccezione di E3,
configurato come un sistema Kettle, e quindi caredzato da un &di 1,35.

19 valori tipici di U per i diversi scambiatori indatj sono riscontrabili in (Coulscet al, 1999).
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4.1.2.7 Sistema di pompaggio e decanter

L’obiettivo del presente lavoro consiste nell’effietre una stima del capitale da investire per
I'intero processo. Tale valutazione presenta oveiat® un’accuratezza consona allo studio da
eseguire: in questo caso e sufficiente effettuan@ eosiddetta stima di studio, realizzabile
mediante analisi delle principali apparecchiatue processo. Da queste sono escluse le
pompe, poiché processano portate nettamente irnfespetto alla sezione di crescita algale.
Si considera pertanto trascurabile il loro apparedla valutazione complessiva dei costi.
Analogamente si estende tale considerazione alratepa a fiorentina, necessario allo
smiscelamento delle fasi in uscita datdpper.

4.2 Alternative progettuali

Terminata la discussione sul caso base analizadie, prevede estrazione a secco e
combustione della biomassa esausta, vengono diitsegagliate ulteriori alternative
progettuali. Tale studio mira ad evidenziare evalntassetti maggiormente convenienti di
quello appena analizzato, in termini prettamentzgstici.

4.2.1 Wet extraction e combustione della biomassa residuale

Dai risultati del caso base del paragrafo 4.1 eremehe lincidenza del costo di esercizio
associato all’essiccamento della biomassa e ritevaNegli ultimi anni la ricerca si e
concentrata sullo studio di tecnologie alternaditte a recuperare I'olio dalla biomassa algale.
In particolare e stata proposta la cosiddetta Astma ad umidowet extractiol, in grado di
prelevare gli acidi grassi dalle cellule ad altoaiee di umidita (Caldana, 2012). Beneficio
maggiore di tale procedura e la riduzione dei cassiociati all’'essiccamento delle microalghe
in uscita dalla centrifuga: per poter svolgerettagone a umido é infatti possibile immettere
nel sistema alghe contenenti acqua fino al 40%esopTuttavia gli studi di tale operazione
sono ancora in fase preliminare. Di conseguenzelisi che ci si appresta a svolgere su tale
assetto prescinde dal particolare sistema adqtttawet extraction(presumibilmente esso
consistera comunque in un sistema “a vite” sotesgone).

Definita 'umidita massima ammissibile nella cotieercthe alimenta I'estrattore, € possibile
realizzare urflowsheetel processo come quello riportato in AppendigguiR A.4).

Tale processo prevede le stesse operazioni deégeate caso base, con I'eccezione di
un’unita: I'essiccatore della biomassa esaustar{baore E10 + camera di flash FLASH3).
Inoltre, dovendo estrarre e psirippare un sistema a maggior contenuto d’acqua rispetto al
caso precedente, e richiesta una quantita di s@v@molte superiore, che si traduce in un
aumento di vapore ditripping pari al 40%. Cio porta alla necessita di bruciasmenque |l



132 Capitolo 4

22,2% d’olio per garantire I'autosufficienza endicg del processo, analogamente al sistema
condry extraction

Cio non stupisce, considerando il fatto che nelcgsso awet extraction il duty che si
risparmia nell’essiccatore a monte dell’'estratta¥e comunque “speso” nel secondo
essiccatore, necessario ad immettere nel combustdwiemassa esausta, che deve contenere
poca umidita per non compromettere l'esercizio’idekneritore stesso. Si riportano per
completezza in Appendice (Tabella A.4)sieeam tableselative alla simulazione di questa
sezione di processo.

In conclusione la valutazione energetica del pre@esn termini di bilancio di primo
principio, porta a risultati analoghi per i due elisi sistemi di estrazione (dalla biomassa
secca e umida). Tuttavia, considerando ancorasia énbrionale lo studio delle tecnologie
per estrarre effettivamente a umido l'olio dalleorbassa, si preferisce portare avanti
nell'analisi il sistemalry.

4.2.2 Digestione anaerobica della biomassa residuale

BN

Dai paragrafi precedenti si € constatato che, mecwlo alla combustione della biomassa
esausta, non e possibile garantire I'autosuffi@eeaergetica del processo, se non bruciando
parte dell’'olio estratto. Viene pertanto analizzatache una soluzione alternativa di
sfruttamento della biomassa residuale, vale aldigigestione anaerobica della stessa. Tale
processo, condotto a circa 35°C, consente, medidntpiego di opportuni batteri e in
assenza di ossigeno, di convertire parte della &3@ esausta in biogas. Tale prodotto
consiste essenzialmente in una miscela di metaramidride carbonica, in proporzioni
variabili (di solito: 60% CH e 40% CQ), utile a ricavare energia per il processo. Udteri
prodotto della digestione e il cosiddetto digestatme trova eventualmente impiego come
fertilizzante. Si distinguono due diverse tipolodialigestioni anaerobiche:

» digestione a umido, in cui il solido ha tenore dhidita superiori all’'85% ponderale;

» digestione a secco, in cui il contenuto d’acquaavdal 55% all’80% in peso.

Lo schema del processo cosi concepito puo essppeesentato dalowsheetriportato in
Appendice (Figura A.5). Considerando che la bioma&sausta puo presentarsi al digestore a
tenori di umidita molto elevati, ma al tempo stegsamecessario effettuare l'estrazione
dell'olio in condizioni di umidita non superiori &0% (vet extractiol, si € deciso di
prendere i seguenti accorgimenti:

» |'essiccamento della corrente in uscita dalla ¢rga e effettuato in modo da ottenere
una frazione solida con contenuto d’acqua del 40%eiso: tale condizione consente
una successiva estrazione ad umido;

» parte dell'acqua rimossa nell’'essiccatore e coratans inviata assieme alla biomassa
esausta umida al digestore, in modo che il sistpregenti complessivamente un
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contenuto d’acqua pari al 55% in peso (condiziorieimma per una digestione a

secco).
La corrente di biomassa esausta al 55% d’acquaatanad un blocco fittizio (B3), modellato
con un reattore RYield (fatto esercire isotermicatee 35°C), che ha lo scopo di simulare la
produzione di biogas per digestione anaerobica;pledetta fase gassosa € inviata
successivamente alla combustione per recuperaregi@néermica. Dalla letteratura
(Mussgnuget al, 2010) emerge com&cenedesmus obliqyusiicroalga coinvolta nel
processo in esame, sia la peggiore tra quelle atdag termini di resa di biogas (circa 251 ml
di biogas/g di biomassa, con il biogas al 62% vdtrioo di metano). Cido ovviamente limita
le potenzialita della digestione anaerobica. Nsflecifico, dai 980 kg/h di biomassa esausta
in ingresso sono prodotti circa 97 kg/h di metangrea 163 kg/h di C@ Tale condizione
non permette di ottenere autosufficienza energet@aa bruciare parte dell’olio estratto.
Anzi, rispetto alla combustione di biomassa esauktapercentuale d'olio inviato al
combustore e addirittura superiore (44,2%, rispet?@,2%).
Da tale risultato si e portati quindi a consideranergeticamente piu vantaggioso estrarre a
secco l'olio dalle microalghe e bruciare la bionsassausta, rispetto a trattare quest’ultima in
digestori anaerobici. Questa conclusione non hauogpune valore assoluto, ma & senz’altro
veritiera per il caso in esame, in cui si trattgpacie algale meno propensa a generare biogas
per digestione anaerobica.
Si precisa infine che, per chiudere il bilanciopdimo principio, non é stato considerato il
duty da fornire per mantenere isotermo il digestoreddseli reazioni nel complesso
endotermiche). Tale aspetto pu0 comunque solampetgiorare una situazione gia
sfavorevole come quella appena descritta. In ogsibcsi riportano per completezza in
Appendice (Tabella A.5) lestream tablesrelative alla simulazione di questa sezione di
processo.

4.2.3 Hydrothermal liquefaction

Un’ultima analisi verte su un processo attualmentdase di studio per applicazioni su
biomasse algali, vale a dirdnj/drothermal liquefactionTale operazione prevede di inviare la
biomassa in un reattore assieme ad acqua la cadlelevate pressioni e temperature, € in
grado di liqguefare la biomassa stessa (Vakteal, 2012). Risultato finale di tale trattamento
sSono:
* una fase oleosa, grezza, da commercializzare (segipualore inferiore rispetto
all'olio estratto con solvente);
* una fase gassosa, composta essenzialmente da matéhade carbonica, idrogeno,
azoto, etano ed etilene;
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* unoslurry acquoso, contenente la biomassa residua, setaitdcfase oleosa a valle
dell’hydrothermal liquefactionin seconda battuta, un’opportuna filtrazione peme
alla separazione della fase acquosa dal bioresiduo.

Tale procedura puo essere schematizzata comionaheetpresente in Appendice (Figura
A.6). Si osserva la necessita di operare ad eleeatperature (374°C) e a pressioni tali da
mantenere I'acqua in fase liquida. Si riportano g@enpletezza in Appendice (Tabella A.6) le
stream tableselative alla simulazione della presente sezioraliesso.

In ogni caso il sistema, per come € concepito,goasuna scarsa convenienza dal punto di
vista energetico. L’enorme quantitativo di potemeamica richiesta dal processo comporta
'obbligo di dover bruciare I'intera frazione d'oliestratto, oltre al bioresiduo solido, per
cercare l'autosufficienza energetica, che comungureviene raggiunta in queste condizioni.
Da tale analisi emerge lattuale impossibilita éalizzare la liquefazione termica della
biomassa algale su scala industriale.

4.3 Conclusioni

Da quanto riscontrato nell’analisi condotta nel sprde Capitolo, emerge un fatto di

fondamentale importanza: la necessita di “sacrétparte dell’olio estratto per conseguire la
potenziale autosufficienza energetica della sezidnerocesso in esame. Tale aspetto,
sebbene determini una riduzione dei ricavi assoeié¢ vendite del prodotto principale,

consente di risparmiare sui costi di esercizio peicesso, rendendolo energeticamente
sostenibile. Per riassumere I'analisi appena cadadai riporta in Tabella 4.5 la frazione

d’'olio da sottoporre a combustione per le diveltr@ative progettuali esaminate.

Tabella 4.5. Frazione d'olio estratto da sottoporre a combusgoper
garantire l'autosufficienza energetica del processelativamente alle
diverse soluzioni vagliate (e ad un contenuto Igndnelle microalghe pari

al 40%).
Frazione d'olio al
Processo
combustore
Dry extractione
) ) . 22.2%
combustione biomassa residua
Wet extractiore
) ) . 22.2%
combustione biomassa residua
Wet extractiore
. ) ) . . 44.2%
digestione anaerobica biomassa residua
Hydrothermal liquefaction 100%

Dalla valutazione di tali alternative progettuali,osserva la maggior convenienza, in termini
prettamente energetici, della configurazione chevegule estrazione con solvente e
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combustione della biomassa residuale, sebbene emseh’richieda parziale invio al
combustore dell’'olio estratto. Considerando l'ditustato non ancora avanzato della ricerca
sull’estrazione a umido, si considera il sistema doy extractioncome [lalternativa da
sottoporre alla successiva analisi economica.

A conclusione del lavoro sviluppato fino ad oragmportuno precisare che il passaggio da
ragionamenti puramente teorici (supportati talvolla simulazioni al computer) ad
applicazioni su un impianto industriale fa sorgéneerse problematiche, le piu significative
delle quali sono ora discusse.

Per quanto concerne il sistema di termostatazieheedttore, la risoluzione del bilancio di
energia restituisce per la stagione estiva un gafmeciso diduty da smaltire (nel caso
considerato, 55,8 MW). Alla luce delle attuali cenenze tecnologiche, pero, non € possibile
soddisfare tale richiesta attraverso soluzioni digeda un sistema di scambiatori di calore
posizionato a monte del reattore, un’'opzione ecocamente assai onerosa. Inoltre I'analisi
che e stata sviluppata si basa su due approssimaziportanti: I'aver considerato valori di
irradianza di quattro giornate rappresentativeedstagioni e I'aver assunto come dato di
riferimento quello medio giornaliero.

La simulazione della crescita algale effettuataiamed Aspen Plfsprescinde da queste due
ipotesi, essendo basata per 'appunto su una canegmplificata del tipo kqessendo k la
costante di crescita netta, pari a 026.dNell'espressione della velocita di crescita ddlrero
invece essere inclusi gli effetti dell'intensitaritnosa e del suo assorbimestattering

Il problema di eventuali interazioni/contaminazidra il sistema di reazione e I'ambiente
circostante puo essere superato mediante una oopelel reattore. Nel concreto dovranno
essere accuratamente valutate sia I'azione isofaata tendenza allo sporcamento, e quindi
I'attenuazione dell’energia luminosa che puo esasserbita.

L’alimentazione della C®al processo e effettuata sfruttarftiee gasprovenienti da centrali
termoelettriche. La simulazione condotta medianspeh PIug fornisce il quantitativo
necessario allo scopo. Il problema e identificaaesbluzione migliore per alimentare la
corrente gassosa al PBR. La saturazione del mexgmso a monte del reattore ha mostrato
infattibilita tecnica ed economica. E pertanto rssegio prevedere un gorgogliamento diretto
all'interno del fotobioreattore: esso puo esseffeti@af da un’efficienza di cattura di GO
relativamente bassa. In alternativa si potrebbesiderare I'immissione in fase liquida di
carbonati, il cui grado di assimilazione da pardedmicroalghe & ancora oggetto di studio
(Chiet al, 2011).

Il reattore progettato per il caso in esame presestensione superficiale notevole, pari a
1 knt: la sua costruzione presenta rilevanti probleronaéogici, come ad esempio la sua



136 Capitolo 4

copertura con un sistema del tipo “a serra”. Ladsusione in tanti reattori di dimensioni
inferiori, potrebbe superare questi problemi, maenterebbe i costi.

Resta anche da verificare sul campo in impiantitpi(e non solo teoricamente) il fatto che il
comportamento reale di un reattatesed raceway ponsia comparabile a quello di un PFR.
Per quanto riguarda I'alimentazione dei nutrielatiscelta di inviare al reattore acque reflue
implica un pretrattamento delle stesse, volto alede compatibili con la presenza di alghe.
In particolare € necessario valutare fino a chet@spingere tale operazione nell’'ottica di
assicurare una presenza sufficiente di nutrierdtadize fosfatici ed escludere nel contempo
cio che puod nuocere alla crescita algale (ad esefvgiteri). Non € inoltre scontato che le
acque reflue contengano in partenza il quantitadivautrienti desiderato; € importante che
Ccio sia preventivamente accertato.

Si segnala la necessita di minimizzare per le ralgiee il contributo derivante dal
mantenimento, che spinge alla ricerca di sistethiaatidurre i periodi di assenza di luce al
reattore. Tuttavia e difficile pensare ad un sistelnluce artificiale che possa essere applicato
su dimensioni industriali cosi elevate.

Il sedimentatore del processo in esame richiedefiicienza di precipitazione maggiore o
uguale al 62%. Analisi di laboratorio suggeriscdnguantitativo di flocculanti necessario a
garantire tale specifica. E comunque opportundieare che il passaggio di scala (da quella
analitica a quella industriale) confermi le quanpteviste.

Richiede infine una conferma anche il fatto chesdi®o, ovvero il solvente impiegato nel
leacher abbia un’efficienza prossima al 100% nel provedarrottura delle cellule algali e
nella conseguente estrazione dell'olio.

Si sono segnalati questi punti critici perché esanno accompagnati da ulteriori
approfondimenti, per aiutare ad applicare al megkdtla realta lo studio effettuato e studi
analoghi.
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Analisi economica del processo produttivo

In questo Capitolo viene approfondita I'analisi eamica del processo produttivo descritto
nei Capitoli 3 e 4.

In particolare, considerando come dati in inpubstc ricavati nei Capitoli 3 e 4, saranno
valutati tre aspetti legati alleconomia del praees| capitale da investire per la realizzazione
dell'impianto, il costo totale del prodotto e irdifa redditivita, vale a dire la convenienza
economica del progetto in esame. Dal calcolo diitgici € possibile trarre le conclusioni

sull’economicita del processo cosi progettato edexziare le eventuali migliorie future.

5.1 Considerazioni preliminari

Al fine di effettuare I'analisi economica, € necass disporre di tutti i costi d’installazione
(IC) e di esercizio (OC) relativi alle apparecchrat del processo oggetto di studio; questi
sono stati opportunamente ricavati nei Capitoli 8. & ora opportuno riassumere le diverse
voci, per facilitarne il confronto; si riportanonpento in Tabella 5.1 gli IC, espressi in dollari,
con a fianco il riferimento dal quale sono statariati.
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Tabella 5.1. Costi d'installazione delle diverse apparecchigwomponenti
il processo in esame, con a fianco il riferimengoalii sono stati ricavati.
UNITA IC[$] [RIFERIMENTO
Soffiante flue gas 974000 (Peters e Timmerhaus, 1980):
Scambiatoreflue gas 153794 (Douglas, 1988)
Sedimentatore 2264134 (Sharma, 2010); Simulazione con Aspen Plus
Centrifuga 1290000 Catalogo azienda Flottweg SE; Simulazione con Astas’
Reattore
Preparazione sito 36620(Benemann e Oswald, 1996)
Argini e rinforzi 512700 (Benemann e Oswald, 1996)
Mescolamento 73250dBenemann e Oswald, 1996)
Impermeabilizzazione fondd.iher) 3500000 (Lundquist et al., 2010)
Copertura 3250000(TNAU Agritech Portal, 2013)
Termostatazione 254900(Douglas, 1988); Specifiche di isotermicita deltres
Essiccatore 255000 (Li e Finney, 2010); Simulazione con Aspen Plus
Leacher 150000 (Ulrich e Vasudevan, 2004); Simulazione con Aspleis'P
Stripper 7589| (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus
Combustore biomassa 1988350 (Antares Group, 2003); Simulazione con Aspen Plus
Soffiante aria combustore biomassa | 458500 (Peters e Timmerhaus, 1980); Simulazione con Apest
Combustore olio 413000 (Eoff, 2008); Simulazione con Aspen Plus
Soffiante aria combustore olio 284529 (Peters e Timmerhaus, 1980); Simulazione con A§pest
Scambiatore E2 19550| (Ulrich e Vasudevan, 2004); Simulazione con Asplis™®
Scambiatore E3 34054 (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E4 27293| (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E5 20205| (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E6 8952| (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E8 8094/ (Douglas, 1988); Simulazione con Aspen Blus

In Figura 5.1 € mostrato, mediante un grafico tatarpeso relativo degli IC sopra esposti.

11,45%
2,66%
3,80%

5,06%

6,70%

10,32%

11,75%

Costo apparecchiature installate (IC)

1

18,17%

m Reattore - Liner

m Reattore - Copertura

= Reattore - Termostataziong

m Sedimentatore

®m Combustore biomassa

m Centrifuga
Soffiante flue gas
Reattore - Mescolamento
Reattore - Argini e rinforzi
Altro (14 voci)

16,87%

3,23%

Figura 5.1. Peso relativo dei costi d’installazione delle appechiature (IC).
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Siricorda che i costi d’installazione dei sistafnpompaggio sono stati trascurati nel contesto
dell'analisi economica, in quanto irrilevanti risfmealle altre voci elencate in Tabella 5.1 e

riproposte in Figura 5.1.

Si riporta in Tabella 5.2 I'elenco delle diversecivdi costo d’esercizio relative al processo in

esame, espresse in $/anno.

Tabella 5.2. Costi d’esercizio relativi al processo in esamen @ fianco il
riferimento da cui sono stati ricavati.

ocC

UNITA [$/ANNQO] |RIFERIMENTO
Soffiante flue gas 192835 (Barolo, 2012); Specifiche di immissione gas in PBR
Scambiatoreflue gas 190717 (Barolo, 2012); Specifiche di immissione gas in PBR
Sedimentatore 211817 Simulazione con Aspen Pftis

(Barolo, 2012); Catalogo azienda Flottweg SE; Samiaine con
Centrifuga 500214 Aspen Plu8

(Barolo, 2012); Catalogo azienda Meccaniche Italiasir.l.;
Pompa di ricircolo al reattore 82609 Simulazione con Aspen Plis

(Barolo, 2012); Catalogo azienda Meccaniche Italiasir.l.;
Pompa di invio alla centrifuga 9776| Simulazione con Aspen Plus
Reattore
Mescolamento 70000Benemann e Oswald, 1996)
Termostatazione 331437Barolo, 2012); Specifiche di isotermicita del teea

(Barolo, 2012); (Li e Finney, 2010); Simulazionencéspen
Essiccatore 45251| Plug’
Leacher 7332| (Bieberet al, 2008); Simulazione con Aspen Plus
Make up solvente 896/ icispricing.com, 2013; Simulazione con Aspen Plus
Stripper 6110| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Blus
Soffiante aria combustore
biomassa 73000| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Plus
Soffiante aria combustore olio 32800 (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Plus
Scambiatore E2 1290| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E3 61042 (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Plus
Scambiatore E4 3769| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Blus
Scambiatore E5 1048| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Plus
Scambiatore E6 697/ (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Plus
Scambiatore E8 6793| (Barolo, 2012); Simulazione con Aspen Blus

A complemento della Tabella 5.2 si rappresentagnm 5.2 il peso relativo degli OC appena

elencati.
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Costi di esercizio (OC)

8,36%
3,96%
4,01%

4,40%

m Termostatazione reattore,
m Centrifuga
= Sedimentatore

10,39% m Soffiante flue gas

m Scambiatore flue gas

68,87% .
? m Altro (15 voci)

Figura 5.2. Peso relativo dei costi di esercizio del proce3€).

Per la valutazione annua dei costi d’esercizi@ sonsiderato unstream factor(operativita
dell'impianto) di 0,93; tale valore e infatti tiigoer processi continui dell'industria chimica.
Inoltre, come gia citato nel Capitolo 3, il costo ebsercizio legato all’alimentazione di
nutrienti al sistema é assunto nullo. Questo dediaiiaver ipotizzato I'impiego di acque
reflue in ingresso al processo, dotate percio ahahente del quantitativo di nutrienti
sufficiente per la crescita microalgale (Lundqeisal, 2010).

Al fine di identificare le voci di costo che, nebroplesso, gravano maggiormente sul
processo, si ricorre ad un artificio contabile. hede tale operazione € possibile comparare
costi dimensionalmente incongruenti: gli IC sondattn espressi in dollari, gli OC in
dollari/anno. Il predetto artificio permette di ‘faumalizzare” i costi d’installazione, rendendo
anch’essi esprimibili in $/anno: esso e chiamatofa di annualizzazione del capitale
investito tapital charge factar CCF) ed & espresso in [afh{Douglas, 1988). Sulla base
delle scelte economiche che saranno presentatpangyjrafo 5.3 (in particolare per quanto
concerne il tasso d’interesse e la vita utile defpianto), e ragionevole considerare un CCF
pari a 1/3 annt (Barolo, 2012). Di conseguenza, dividendo perid@lriportati in Tabella
5.1, si rendono gli stessi confrontabili con gli @CTabella 5.2. Per valutare I'importanza
relativa delle voci di costo complessive del prece@C annualizzati e OC), e utile affiancare
le stesse in un grafico a torta come quello di FEgu3.

IC annualizzati e OC

m OC - Termostatazione reattore

22,01% mIC - Liner reattore

29,50% u|C - Copertura reattore

m |C - Termostatazione reattore

3,83% u|C - Sedimentatore

uIC - Combustore biomassa
OC - Centrifuga

IC - Centrifuga

4,45%

0,
>,90% 10,38%

0,
6,72% 9,64% Altro (35 voci)

7,56%

Figura 5.3. Peso relativo dei costi complessivi del proces€oafhinualizzati e OC).
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In particolare, in Figura 5.3 € messo in evidehpaso rilevante di:

» costo d’installazione del sedimentatore: cio é do\alla sezione elevata, necessaria
per trattare la portata di sospensione algalecditaidal reattore;

» costi associati all'installazione déher impermeabilizzante sul fondo del reattore e
della copertura del PBR stesso: tali oneri derivadala notevole estensione
superficiale detlosed pondnecessaria a raggiungere la produzione algaldetata;

» costo d'installazione e di esercizio legati alesisa di termostatazione del reattore che,
sommati, costituiscono la voce di costo che piduiste sul processo; la spesa
operativa deriva dalla necessita di impiegare eebpo estivo una quantita elevata di
acqua refrigerata (disponibile ad un costo relateate elevato). Il costo
d’installazione e invece dettato dall’impossibilité&écnologica ed energetica a
realizzare un sistema di termostatazione “intermloPBR, che costringe ad installare
degli scambiatori a monte del reattore;

» costo d'installazione e di esercizio del sistemaeitrifugazione: € elevato per la
necessita di processare alte portate di sospengiort@omassa, che richiedono
I'impiego di due centrifughe in parallelo;

» costo d'installazione del combustore della biomadsaendo processare una portata
elevata di biomassa residuale, tale apparecchjadiurper sé relativamente costosa,
contribuisce in modo rilevante al costo del prooess

Si conclude quindi che, allo stato attuale deltanédogia, non & possibile intervenire sulle
voci di costo che incidono maggiormente, al findimitarne I'entita. Si potrebbe solamente
progettare un processo di tipo diverso, il che garantisce necessariamente una maggior
economicita. La configurazione selezionata racepghfatti, apparecchiature standard per
questo tipo di produzione.

Definite le diverse voci di costo, e possibile #ffare I'analisi economica relativa al processo
in esame. In particolare, in questa Tesi, ci sostip’obiettivo di rispondere alle seguenti
domande:

* Quanto denaro serve per costruire un impianto?

* Quanto denaro serve per far funzionare un impianto?

* Quanto conveniente e il progetto per l'investitore?

Gli indici economici collegati a queste tre domasdao rispettivamente 'investimento totale
di capitale (TCI), il costo totale del prodotto (@TPe la redditivita del processo. Si rimanda al
paragrafo 5.2 per la loro definizione. L’approcgid adottato per I'analisi economica segue il
metodo di Douglas (Douglas, 1988). In tale rifemteebibliografico si ritrovano TCl e TCP,
assieme a modelli semplificati per una loro rapiddutazione. La stima cosi effettuata
presenta un livello di accuratezza idoneo al ptogatesame: essa infatti permette di ottenere
previsioni dei flussi di cassa, senza ovviamentalymre dati esatti circa il futuro processo.
Una stima deve infatti semplicemente soddisfarejnacosto ragionevole, i fabbisogni
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informativi relativi alla decisione da prendere.pEr questo motivo che i predetti modelli
consentono di effettuare una valutazione con atezga di ordine di grandezza, o al limite di
studio (tra il +30% e il -20%).

5.2 Strumenti di analisi per la valutazione economica

Per la ricostruzione dei flussi di cassa (passaggtto di denaro all'interno dell'azienda per
effetto di un investimento) durante I'esercizio gebcesso, € necessario stimare il TCI e |l
TPC, sulla base dei quali € infine possibile vakita redditivita del processo in esame.

5.2.1 Investimento totale di capitale (Total Capital Investment, TCI)

Si definisce come investimento I'impiego di una seadi denaro (capitale) per produrre beni
o0 servizi, dai quali trarre un profitto (Barolo,12). Il capitale da investire globalmente per la
costruzione dell'impianto non risulta solamente Iguenecessario all'acquisto delle
apparecchiature e alla loro installazione. InfatiiCl e dato dalla somma di tre contributi
distinti:

TCI = FCI + WC + StC AP
dove:
FCI = capitale fissofixed capital investmeptcorrispondente ai costi diretti ed indiretti da
sostenere per la costruzione dell'impianto [$];
WC = capitale d’eserciziowrking capita), richiesto per poter esercire giornalmente
'impianto. Esso viene rinnovato ogni mese per medella vendita del prodotto, generando
cassa [$];
StC = spese di primo avviamenstdrt-up costs Quando I'impianto viene avviato la prima
volta €& necessaria forza lavoro extra e talvolta deivono anche modificare le
apparecchiature [$].
Si riporta in Figura 5.4 la ripartizione del capgtala investire globalmente nelle tre voci
appena descritte, a loro volta suddivise in ultericategorie. Viene inoltre fornita
un’indicazione sul peso relativo (in termini perteati) di ogni elemento che contribuisce a
determinare il TCI, in base a quanto normalmentéssbntra per gli impianti dell'industria
chimica.
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Figura 5.4. Ripartizione del TCI nelle diverse voci che lo atégrizzano, con a fianco il
peso relativo delle stesse tipicamente riscontmationpianti chimici (Bezzo, 2013).

In Figura 5.4 si puo notare l'ulteriore ripartizeordel FCI in costi diretti (imputabili
direttamente alla costruzione dell'impianto) ediietdi (relativi alle spese di costruzione, a
quelle impreviste...). A loro volta, i costi direftossono essere suddivisi in due categorie, in
funzione dei cosiddetti limiti di batteria dellingnto. Si puo infatti pensare alle
apparecchiature di un processo come confinatent@iino dei predetti limiti di batteria,
all'esterno dei quali sono invece posti tutti ivserdi fabbrica. Da cio deriva la suddivisione
dei costi diretti in interni (ISBLjnside battery limits imputabili alle apparecchiature, ed
esterni (OSBLputside battery limils associati alla costruzione di fabbricati, atdeo, agli
impianti di servizio e al miglioramento del sito.

L’analisi di un numero elevato di impianti esisienbnsente di stabilire con precisione
adeguata il peso relativo delle diverse voci nell T@mplessivo. In particolare si nota,
osservando la Figura 5.4, come i costi diretti imtecostituiscano non solo una frazione
dell'investimento complessivo, ma addirittura salwa parte (seppur importante) del capitale
fisso. Di conseguenza, cio che naturalmente sir&afp@ pensare possa costituire I'intero
investimento di capitale (vale a dire i costi diré6BL) € solo una delle tante voci che
contribuisce a definire il TCI stesso.
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In ogni caso, poiché i costi diretti interni sormitamente la categoria di cui si riesce piu
facilmente ad ottenere una stima adeguata, soticsgiiappati modelli in grado di valutare
TCI a partire dalla conoscenza esclusiva di tadtic@ouglas (Douglas, 1988) propone infatti
un’equazione semplificata atta a stimare (con Uaatezza discussa in precedenza)
l'investimento totale di capitale:

TCI [$] = 2,36(costi diretti interni, ISBL) = 1,30(FCI) (5.2)

Tale modello semplificato, utile a valutare rapidsrte TCI, si basa sulle seguenti ipotesi:

* le spese di primo avviamento sono considerateghd®% di FCI;

» il capitale di esercizio € valutato come il 15%dil;

» i costi diretti esterni (OSBL) sono assunti par#&Pb6 di quelli ISBL: cido equivale ad
assumere che le spese per I'approntamento dezsdnfabbricaoffsitesi riferiscano
all’espansione di un sito esistente piuttosto cHallastimento di un impianto
completamente nuo%d

* siassumono i costi indiretti pari al 25% dei caotstetti (ISBL+OSBL);

* il modello é ragionevole solo per impianti petrotalci.

Alla luce di questo modello, si deduce come sidigahte saper stimare i costi delle

apparecchiature installate (che complessivamenteala costi diretti ISBL) per avere una

stima del TCI.

Questo aspetto € particolarmente importante, poperénette di calcolare il primo dei tre

strumenti d’analisi precedentemente citati, seredatare una per una tutte le voci di costo
componenti lo stesso TCI. E infatti sufficientevsirne una (i costi diretti ISBL), data dalla
somma dei costi delle apparecchiature installatapomenti il processo. Tale operazione e
deducibile dalla Tabella 5.1, dove sono riassuwitti t costi d’installazione delle unita del

processo di produzione d'olio da microalghe.

5.2.2 Costo totale del prodotto (Total Product Cost, TPC)

Dopo aver spiegato come valutare quanto denare g@wcostruire un impianto, € necessario
stimare il costo necessario a far funzionare I'empd stesso. Cio porta a definire il cosiddetto
costo totale del prodotto (TPC).

Si riporta in Figura 5.5 uno schema in cui sono tnats le diverse voci costituenti il TPC,
affiancate da un’indicazione sul loro peso relatgercentuale), dettato dall’esperienza
relativa a numerosi impianti esistenti.

2 Tale assunzione viene ripresa per la valutazioek piocesso oggetto di studio, considerato quirell'attica di
un’espansione di un sito industriale esistente,guele sono gia disponibili spazi adibiti allglities. Cio risulta sensato in
quanto la realizzazione di un processo di prodwidivlio da biomassa algale & spesso effettuatgiabhdo I'area di
coltivazione con impianti preesistenti, come quailiproduzione di energia, o per il trattamentowsc(Mazzitelli, 2010).
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Figura 5.5. Ripartizione del TPC nelle diverse voci che loatarizzano, con a fianco il
peso relativo delle stesse tipicamente riscontmationpianti chimici (Bezzo, 2013).

Si vede dalla Figura 5.5 che il TPC si pu0 suddikedn due categorie: i costi di produzione e
le spese generali (SARE). Queste ultime comprendengpese amministrative, i costi di
distribuzione e vendita e le spese associate iakgica e sviluppo. Nel complesso possono
essere valutate come il 2,5% dei ricavi delle veendi

| costi di produzione sono inoltre costituiti da troci distinte:
» costi variabili di produzione (o costi diretti, @ finzionamento): definiti in questo

modo poiché variano con il volume dei prodotti. Igage e la produzione, maggiore
e la loro entita. Di conseguenza comprendono ii asile materie prime, delle
utilities, una parte delle spese di manutenzione, i saémli dperatori d’'impianto ed

altre voci definite in Figura 5.5;

» costi fissi: questi sono indipendenti dal volume gedotti; comprendono, infatti,
I'ammortamento del capitale, le imposte localiagsicurazioni...

e spese generali di produzione: comprendono la maggerte delle spese di
manutenzione (solo una piccola parte € inclusaosti variabili), gli oneri addizionali
sulle retribuzioni, i servizi di vigilanza...

Definito il TPC, é necessario un modello utile ah sua stima sufficientemente accurata per

lo scopo della Tesi. Con riferimento a (Douglas3&)9si propone I'equazione:
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(TPC),,q = 1,03(costo materie prime + costo utilities) + 0,186(costi ISBL) +
+2,13 x 10°(n° operatori) + 0,025(ricavi) (5.3)

dove:
(TPC)w = costo totale del prodotto, escluso 'ammortamédwithout depreciatiop[$/anno;
(costo materie prime + costdilities) = costo annuo associato all’acquisto di materie@ e
all'utilizzo dei servizi di fabbrica [$/anno];
(costi ISBL) = costi diretti interni [$];
(n° operatori) = numero di operatori richiesti duteal’esercizio del processo [adim];
(ricavi) = ricavi associati alle vendite del proaof$/anna].
E evidente che i coefficienti dell'equazione 5.:i@a@imensionali, tali da generare addendi
espressi in $/anno, a partire da informazioni itéudi misura diverse.
Alla base del presente modello ci sono le segueoitesi:

* le spese generali (SARE) sono assunte pari al 8gi%cavi annui;

* le spese (annue) per la manutenzione sono assami g% di FCI;

* il costo “aziendale” di un operatore turnista écdca 100 k$/(turnista-anno): tale
stima, effettuata da Douglas, € in eccesso, pandignalmente il valore e di circa
50-60 k$/(turnista-anno);

* si considera il caso in cui non si prende a pesi#ipitale e non ci sono spese per
affitti;

* nel calcolo di TPC e escluso 'ammortamento.

Per stimare il costo totale del prodotto (ammortatmescluso), € quindi necessario calcolare:

* il consumo di materie prime, il consumo wlilities e la portata di prodotto: cio e
possibile a partire dai bilanci di materia ed ereeggsociati al processo;

* icosti di tutte le apparecchiature installate (peralutazione dei costi diretti ISBL);

* il numero totale degli operatori necessari all'esgo del processo.

Quest'ultimo aspetto rimane I'unico non ancoradattato.

Il numero degli operatori richiesti (turnisti) pugssere stimato da un’analisi ldwsheet
della “quantita di lavoro” da compiere. In un impia industriale, funzionante con un
processo continuo, il lavoro €& organizzato in turgiascuno dei quali € coperto
simultaneamente da piu operatori: ogni posiziongigmonde ad 8 ore per turnista. Un
operatore copre circa 5 turni settimanali per c#Basettimane all'anno ed e quindi in grado
di effettuare 240 turni annui. Giacché un impiactmtinuo lavora per quasi 365 giorni
all'anno e ogni giorno, per ogni posizione, ci devoessere 3 turni, per ciascuna di esse
vanno coperti complessivamente 1095 turni all’amiacconseguenza il numero di turnisti che
serve a coprire ogni posizione in turno € di ciké. Considerando eventuali malattie,
permessi, festivita ferie, aggiornamenti, lavorer@&xdurante gli avviamenti, I'azienda dovra
pertanto assumere 4,6-5 operatori per ogni posézibriavoro in turno. E possibile pertanto
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stimare il numero di turnisti necessari sulla bdsenumero di posizioni richieste per turno
nell'impianto (Ny).
Np: puo essere stimato dall’equazione (Barolo, 2012):

Ny = /6,29 + 0,23Nyrqa; (5.4)

dove Niagi € il numero di operazioni in cui il processo dicma, e include compressori,
scambiatori, miscelatori, reattori, ecc... (si edono dal computo apparecchiature come
pompe e serbatoi, che non incidono in modo rilexant costi diretti).

Valutato Nyag; il numero Np di operatori necessari si puo stimare da:

Nop = 47Ny, (5.5)

L'ultimo elemento da definire per la determinaziac@mpleta di TPC e 'ammortamento.
Questo € in sostanza la modalitd contabile con siuregistra nei libri aziendali il
deprezzamento nel tempo delle apparecchiature &ldeficati (Barolo, 2012). Del capitale
investito globalmente, solo per il capitale fisesduso il terreno, che normalmente non si
svaluta), si computa 'ammortamento. Non pud esaemmortizzato né il capitale di esercizio
(perché lo si recupera a fine progetto), né quéiletartup Per la definizione dei piani di
ammortamento, € necessario definire alcune vaiiabil

e capitale fisso d'investimento, terrenar{d) escluso (FG): si ricorda che il costo del
terreno va detratto da FCI;

« valore di recuperosg@lvage valugS): e il valore di FGlvalutato alla fine della vita
utile dell'impianto;

» vita utile dellimpianto (n): e specificata dallaonmativa fiscale e non rispecchia
I'effettiva durata “fisica”, ma il periodo di tempentro cui termina 'ammortamento.
Normalmente nell'industria chimica & pari a 10 anni

e capitale totale di ammortamento (D), pari a 6}

e guota annuale di ammortament@)(d

» valore contabile alla fine dell'anno k (B)V € la quota di FGInon ancora svalutata
alla fine dell’anno k. Si ha:

BV = FCL-X}_, d; (5.6)

Si definiscono infine 1 tre principali piani indusili attraverso cui si effettua
'ammortamento:
e« ammortamento a quote costanti (SL), in cui le gubtammortamento sono uguali
lungo tutta la vita dell'impianto:

dft = == (5.7)

n
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* ammortamento a doppie quote proporzionali ai vaksidui (DDB):

FCIL-YX25 d;

n

dPPB =2 (5.8)
» sistema modificato di recupero accelerato dei c@4ACRS), che usa un metodo
DDB, ma commuta su SL non appena il metodo a dfisde fornisce una quota di

deduzione maggiore del DDB.

5.2.3 Redditivita di un processo

Stabiliti il capitale da investire ed il costo tietadel prodotto, si passa a valutare la
convenienza economica del processo progettatd. flaéae necessario definire degli indici di
redditivita, per I'impiego dei quali si devono detenare i profili dei flussi di cassa. Per
flusso di cassac@sh flow CF) s’intende il passaggio netto di denaro dkino dell’azienda
per effetto di un investimento (Barolo, 2012). fporta in Figura 5.6 una rappresentazione
schematica della generazione di un flusso di cass@ processo industriale, a partire dalle
diverse voci definite in precedenza.
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Figura 5.6. Generazione di un flusso di cassa in un procesdostriale (Bezzo, 2013).

Dall’analisi di Figura 5.6 si pu0o notare come, atipa da un investimento di capitale, si
realizza un processo per il quale si otterrannaialmente ricavi (R) e si dovranno sostenere
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costi di produzione (C' sono i costi di produziaseluso 'ammortamento). In Figura 5.6

sono riportati flussi di denaro e non di materigr guesto i ricavi, che rappresentano
un’uscita materiale ma un’entrata economica detgsso, sono per esempio rappresentati
con una freccia verso il processo stesso. A padiepredetti flussi di denaro € possibile

definire l'utile (reddito) prima delle imposte (U

U=R-C( (5.9)
Per mezzo del’lammortamento (d), tuttavia, il réddnponibile (U) si riduce rispetto a'
U'=R-C' —d 5.10)
definendo t come l'aliquota d'imposta, I'impostd seddito (T) diviene:
T=t(R-C —d) 15)

Di conseguenza l'utile netto (U) e pari a:
U=10-t)(R-C'"—4d) (5.12)

Da cio deriva che il flusso di cassa netto (CF)egato annualmente in un processo industriale
e pari a:

CF=(1-t)(R—C' —d)+d=(1-t)(R—C") +td (5.13)

Si noti nella (5.13) l'utilita dellammortamento Ife riduzione dell'imponibile e di
conseguenza dell'imposta sul reddito.

Anche per il flusso di cassa, cosi come per TCTRQ)., Douglas propone un modello
approssimato di valutazione (Douglas, 1988). Tajeagione non € comunque di nostro
interesse, perché in questa Tesi e gia stato patopunflowsheetdel processo: pertanto il
flusso di cassa puo essere calcolato in modo rsgorealutando tutte le singole voci che
concorrono a determinarlo. La procedura non praséifficolta una volta noti TCI, C
(equivalente a (TPG)) e R. Owviamente e da considerare il fatto chevéstimento di
capitale e effettuato durante la costruzione depianto, mentre i costi di produzione e i
ricavi si hanno in tutti gli anni successivi, quarldmpianto e in marcia. Per poter effettuare
un confronto corretto tra voci di costo applicatetempi diversi, € necessario riferire tutti i
flussi di cassa alla stessa base temporale: tal@pjpne e detta sincronizzazione dei flussi di
cassa ed e possibile introducendo il concettotdrésse. Se riferito all’investitore, il tasso di
interesse e il rapporto tra la redditivita di urvastimento e l'entita dello stesso (Barolo,
2012). Grazie a tale strumento economico e possdiiicronizzare i flussi di cassa allo stesso
istante di tempo (allo stesso anno). Lo “spostaoietei CF puo essere effettuato in avanti
nel tempo (capitalizzazione) o all'indietro (ati@ahzione). In questo modo, tutte le somme
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di denaro sono riferite allo stesso anno, cioesiasa capacita di generare profitto; inoltre si
riescono a confrontare investimenti con ricavi/spgserché tutte le somme sono, grazie
allinteresse, espresse in [$-alla-fine-di-un-cextmo].

Infine €& utile adottare una rappresentazione dessfl di cassa, ricorrendo solitamente al
diagramma del flusso di cassa, dove sull’asse amizte si riporta il tempo (ogni numero
corrisponde ad un anno, in particolare alla findateo stesso) e su quello verticale il valore
del flusso di cassa (se positivo in entrata, satnagin uscita). Tale diagramma puo essere
riportato in termini di flussi di cassa discretgfmno nel suo anno di competenza), oppure
cumulativi (nel tempo si sommano ai flussi precéidgnelli degli anni successivi). Si riporta
in Figura 5.7 un esempio di flusso di cassa cunwadater un nuovo progetto industriale.
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+
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l salvage cost \_I___

0 1 2 3 4 5 5] 7 8
land L ! L
_______ 1 1 1 1
capital ' | i ;
investment i i i :
(wioland) & S | depreciation plant shut-down

}4— plant life (in economical terms) —>|

Figura 5.7. Esempio di flusso di cassa cumulativo per un nupragetto industriale

(Bezzo, 2013).
Si pud notare che nel primo periodo di costruzide#’impianto, per cui normalmente si
richiedono da 6 mesi a 3 anni (si sono qui ass2irgnni), il flusso di cassa é fortemente
negativo: infatti, gran parte dell'investimento &té& nel primo anno e inoltre, alla fine
dell'anno 2 I'impianto viene avviato ed & necessaricapitale di esercizio per iniziare la
marcia (oltre che a quello di avviamento, non iathan figura).
Dall'inizio del terzo anno il CFDdash flow diagramha pendenza positiva: questa e inferiore
nel primo anno di esercizio, poiché la produziomaferiore al 100%.
Nei primi 6 anni in cui I'impianto & operativo seduce inoltre che il flusso di cassa e
maggiore, per effetto del’ammortamento.
La vita del progetto € sempre fissata convenzioeatsma 10 anni. Il flusso di cassa puo
inoltre diventare positivo dopo un certo anno. &tntine della vita utile, vengono infine
recuperati il terreno, il capitale di esercizio levalore di recupero complessivo delle
apparecchiature.
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A partire dai CF si definiscono ora dei criteriwdilutazione rigorosa della redditivita di un
progetto profitability).
In particolare si possono definire tre basi diriifeento:

* tempo;

e cassa;

» tasso d'interesse.

Per ciascuna di queste si puo tenere conto o meinaatbre del denaro nel tempo, attraverso
il concetto di interesse. E consigliabile usar¢edriattualizzati, fra cui si segnalano (Barolo,
2012):

* il periodo attualizzato di recupero del capitatks¢ounted payback tipedefinito
come il tempo richiesto dopo l'avviamento per resmape il capitale fisso di
investimento (escluso il terreno, FCk le spese di avviamento, con tutti i flussi di
cassa attualizzati al “tempo zero” (che puo espereesempio I'avviamento oppure
I'anno d’inizio costruzione dell'impianto);

* la posizione cumulativa attualizzata di cassa, loreaattuale netto (NPV), definita
come la posizione cumulativa di cassa del progetéoconclusione della propria vita
utile, con tutti i flussi di cassa attualizzati ‘&émpo zero”. Se risulta NPV>0, il
progetto guadagnera di piu del tasso di interepgeificato dall'investitore (tasso
minimo di rendimento conveniente 0 MARR);

» il tasso interno di rendimento (IRR), definito coihasso d’interesse al quale devono
essere attualizzati tutti i flussi di cassa affié@chvalore attuale netto del progetto a
fine vita utile sia nullo. In pratica, € il valooel tasso d’'interesse che rende il valore
dell'investimento al tempo zero pari al valore altudei flussi di cassa “positivi”.
Affinché l'investimento sia conveniente, deve riaté IRR>MARR.

In conclusione, per poter effettuare I'analisi emmica di un progetto industriale, € necessario
stimare il capitale da investire e il costo deldmtho. Da cio, unitamente alla stima dei ricavi
delle vendite, & possibile valutare i flussi dissagenerati annualmente. Il profilo dei CF cosi
ottenuto consente infine, mediante gli indici ampasposti, di valutare la redditivita del
progetto, cioe la sua convenienza economica. Udizjau positivo sullaprofitability del
progetto consente di avviare la progettazione tliagko e la successiva analisi economica
piu approfondita. Se invece lo studio da esito tiegail progetto viene abbandonato, o
comunque vanno identificati i “colli di bottiglia¢he ne ostacolano la fattibilita economica.

5.3 Risultati

In questo paragrafo i modelli sopra ricordati sapplicati all'impianto per la produzione di
olio da microalghe.
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Relativamente all'investimento totale di capitaleC(), e stata applicata I'equazione (5.2), a
partire dal valore dei costi diretti ISBL. Questeterminati sommando i costi delle
apparecchiature installate (vedi Tabella 5.1), ltasw pari a 19,27 M$, generando di
conseguenza un TCI di 45,47 M$. A partire da questiore si ricava il capitale fisso
attraverso I'equazione (5.2): si ottiene FCI padda98 M$. Assegnando al terreno un costo di
3000 $/acro (Davist al, 2011), si ottiene un costo totale di circa 740800i conseguenza,

il valore del capitale fisso a meno del terrenol()f€ pari a 34,24 M$.

Per una stima sufficientemente accurata del cosédetdel prodotto escluso 'ammortamento
(TPCg, si utilizza I'equazione (5.3). Noto il valore deosti diretti ISBL e necessario
valutare altre tre voci economiche:

» costo delle materie prime e dell@lities, ricavabile dalla semplice somma dei costi di
esercizio del processo riportati in Tabella 5.2: aitiene un valore pari a
4,81 M$/anno;

* numero di operatori necessari: sulla base dellataalone del numero di stadisi\;
del processo (pari a 25), e possibile, mediantgleazioni (5.4) e (5.5), ricavare un
numero di turnisti pari a 17,

* ricavi annuali dalle vendite: sono I'incognita a@editudio, poiché é nota la produzione
annua di olio, ma non il prezzo unitario di vendiil'olio stesso che garantisca il
rendimento desiderato. Quest’ultimo valore, chemedte di dedurre i ricavi annui,
sara pertanto determinato in maniera iterativaangliccessiva analisi degli indici di
redditivita.

Si noti che il valore del costo totale del prodattm € noto fino a che non si definiscono i
flussi di cassa lungo la vita utile dell'impian#® questo proposito si sono definite le seguenti
condizioni di vincolo:

* si e assunta una vita utile dell'impianto pari aabdi (dall'inizio dell’anno 3 alla fine
dell’'anno 12), preceduti da due anni utili allatcosione dell’impianto stesso (dalla
fine dell’'anno 0 alla fine dell’anno 2);

» allafine dell’'anno 0 si acquista il terreno;

» del totale capitale fisso (terreno escluso), il 6@%e 20,54 M$) € investito nel primo
anno, il restante 40% (13,70 M$) nel secondo;

« alla fine dell'anno 2, per poter iniziare la marcs investe il capitale di esercizio,
oltre a quello di avviamento; il primo e stato agsupari al 15% di TCI, cioé
6,82 M$, il secondo pari al 10% di FCI, vale a @irg0 M$;

» ottimisticamente, si assume piena capacita pradutfia dal primo anno di esercizio:
pertanto i ricavi dalle vendite assumono lo stesdore ogni anno di vita utile;

e si assume che gia dal primo anno di esercizio it odis produzione (escluso
I'ammortamento) siano quelli di pieno regime praohat,
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* si considera un'aliquota d'imposta sul reddito 5%, valore ragionevole poiché
variabile normalmente tra il 35% e il 48% (Bard012);

e si assume un MARR del 10%: tale valore e ottimistio quanto l'investimento da
effettuare presenta un rischio elevato, riferen@dosuna tecnologia emergente; per
un’analisi successiva piu approfondita € da comardeun tasso superiore (25-40%);

* l'ammortamento e previsto nei primi 7 anni di viidle, col metodo delle doppie
guote proporzionali ai valori residui (DDB);

il valore di recupero dell'impianto & assunto @ri0% di FCI (3,42 M$);

* lattualizzazione dei flussi di cassa é effettyatandendo come “anno zero” I'anno di
inizio costruzione dell'impianto: per la sincrondézzone all'indietro dei CF, si ricorre
alla seguente relazione tempo-denaro:

_ B
T a+)n

(5.14)

dove:
P = flusso di cassa attualizzato aflifa zero” (somma presente);
Ir = flusso di cassa alla fine dell’anno n (rispetiifanno zero”), detto somma
futura;
I = tasso d'interesse composto (coiaetd in questo caso con il MARR).
Si riporta in Tabella 5.3 I'elenco delle voci ecamohe finora citate, affiancate dal loro
valore.

Tabella 5.3. Elenco delle voci economiche relative al process@same,
affiancate dal rispettivo valore.

Voce Valore
TCI 45,47 M$
costi diretti ISBL 19,27 M$
costo terreno 0,74 M$
FCI 34,98 M$
FCI, 34,24 M$
WC 6,82 M$
StC 3,50 M$
n° operatori 17
costo materie prime wilities 4,81 M$/anno
valore di recupero 3,42 M$
FCl_anno 1 20,54 M$
FCl_anno 2 13,70 M$
MARR 10%
aliquota d'imposta 45%
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A guesto punto € bene precisare che, nella costrazdei flussi di cassa, non verranno
considerati gli eventuali ricavi provenienti daattamento delle acque reflue per conto delle
aziende interessate al servizio; si ritiene comenghe tale mancanza non condizioni
sensibilmente il risultato finale dell'analisi e@mnica.

Sulla base dei dati di Tabella 5.3 € possibilerda@teare i flussi di cassa annuali, attualizzarli
e ricavare il profilo cumulativo.

Il procedimento richiede una definizione dei ricdaile vendite, da cui € determinabile anche
il costo totale del prodotto (escluso 'ammortanog@nAssumendo per esempio un valore dei
ricavi pari a 24 M$/anno (e di conseguenza (TR€)2,76 M$/anno), si perviene al
diagramma cumulativo dei flussi di cassa attuatizgaortato in Figura 5.8.
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-10,00 \ —
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Profilo di cassa attualizzato (M$)

Tempo (anni)

Figura 5.8. Profilo cumulativo di cassa attualizzato in funztodel tempo: caso in cui
R =24 M$/anno e (TPG) = 12,76 M$/anno.

Si riporta in Appendice (Tabella A.7) il risultataumerico della ricostruzione dei flussi di
cassa corrispondente alla Figura 5.8; esso & etanuto mediante un programma EXcel
preparato ad hoc.
Analizzando lo scenario di Figura 5.8 mediante iimdici di redditivita si conclude che:
» il periodo attualizzato di recupero del capitalécavabile graficamente come il tempo
(dopo l'avviamento) in corrispondenza del qualgrdfilo di cassa attualizzato e pari a
-7,56 M$ (corrispondenti al capitale di esercizioak costo del terreno, unici
investimenti non recuperabili). Si ottiene payback timedi 6,2 anni, arrotondabili
per eccesso a 7.
« il valore attuale netto (NPV) & pari a 4,57 M$, idamente positivo: di conseguenza il
progetto cosi concepito guadagnera piu del MARRtpl#ito;
» il tasso interno di rendimento (IRR) risulta supegial MARR, nello specifico pari al
12,40%.
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Si e pertanto progettato, stabilendo in manierdérarka un ricavo annuo di 24 M$/anno, un
processo economicamente vantaggioso. Poiché laipmte di olio € nota (dai risultati del
Capitolo 4) ed e pari a 508 kg/h (circa 4140 t/anmuesto risultato richiede un prezzo
unitario di vendita dell’olio pari a 20,89 $/gal.

A questo punto e possibile determinare la conde&igorrispondente al minimo prezzo
unitario al quale I'olio prodotto nel processo isame puo essere venduto per ricavare |l
profitto dettato dal MARR. Cio si realizza nel cabmite in cui i ricavi dalle vendite
determinano un NPV nullo e un IRR pari al MARR (J)0%ale procedura e iterativa in
quanto i ricavi vanno ad influire sul costo del gwtio (escluso 'ammortamento), come
suggerisce I'equazione (5.3). In definitiva si pene ad un ricavo annuo dalle vendite d’'olio
pari a 22,32 M$/anno (associati ad un (TRQJI 12,72 M$/anno), a cui corrisponde un
prezzo unitario di vendita dell'olio stesso di 1®,8/gal. Questo risulta pertanto il prezzo
minimo di vendita dell’'olio prodotto in un processome quello proposto, al fine di ottenere
un profitto dettato del MARR selezionato (10%). riiorta in Figura 5.9 il diagramma
cumulativo dei flussi di cassa attualizzati relasivcaso appena esposto.
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Figura 5.9. Profilo cumulativo di cassa attualizzato in funzodel tempo: caso in cui
R = 22,32 M$/anno e (TP¢9= 12,72 M$/anno. Questa condizione corrispondenadimo
prezzo di vendita dell'olio per ricavare il profitidesiderato.

In tale condizione si calcola ymyback timedi 7,5 anni, arrotondabili per eccesso a 8. Si
riportano in Appendice (Tabella A.8) i valori nuneédella ricostruzione dei flussi di cassa
corrispondenti alla Figura 5.9.

5.4 Analisi e confronto del risultati

Sulla base del risultato di cui al paragrafo 9.3r&zzo unitario di vendita minimo dell’olio
prodotto col processo in esame, per ottenere g0 tdisrendimento pari al MARR (10%),
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risulta pari a 19,43 $/gal. Se tale prodotto vigasformato in biodiesel, il prezzo unitario di
vendita del biocombustibile cosi ottenuto si puisiderare superiore del 15% a quello
dell'olio stesso (Daviset al, 2011). Tale ipotesi permette di evitare di affeva la
progettazione del processo di trasformazione idib&el.

Con questo calcolshort-cutsi ottiene un prezzo di vendita del biodiesel2i32 $/gal.

Prima di evidenziare igap tra il risultato appena citato e quello relativocambustibile
tradizionale, € necessario comunque far presembe dloprezzo di vendita del diesel vari nel
tempo e nello spazio. Negli USA, ad esempio, éalittante pari a circa 4 $/gal (U.S. Energy
Information Administration, 2013), un valore notéwente inferiore a quello di altre nazioni,
fra cui I'ltalia, dove il diesel € venduto medianteeia 8,32 $/gal (Direzione Generale Energia
e Risorse Minerarie, 2013): in ogni caso si trdttan valore sensibilmente piu basso rispetto
a quello ottenuto per il biodiesel. Pertanto, a#f@mto attuale della tecnologia, non e
competitiva la produzione di biodiesel da microalgki rimanda al paragrafo 5.5 per una
discussione piu approfondita.

Il nostro risultato € stato messo a confronto @ietteratura; si e stabilito cosi che I'analisi
economica di Davis (Davet al, 2011) e lo studio ottimale di riferimento. Taédro € stato
supportato dal Dipartimento dell’Energia degli Btanhiti d’America e messo a punto nel
NREL (National Renewable Energy Laboratory). Ladgtudi Davis esegue un’analisi tecno-
economica di un processo su larga scala per laupimage autotrofa di olio da microalghe,
inclusa la sezione di produzione di biodiesel.

Lo schema a blocchi del processo é riportato inf@id.10.

co2 Evap i Fl | Makeup solvent Solvent recycle Hydrogen

l Offgas
Makeup water Raw T Naphtha
— i )
| Phase Solvent oil Upgrading
Separation Recovery (hydrotreater)

Makeup nutrients 4 Diesel

Spent algae
+water

~

Ll
Blowdown

Biogas for
energy - Flue gas from turbine
>

Anaerobic
Digestion

Recycle nutrients/ water
1

v
Sludge (waste disposal) Power

Figura 5.10. Rappresentazione schematica del processo di pratkizdi biodiesel da

microalghe proposto da Davis (Davis et al., 2011).
E bene precisare che l'analisi di Davis considewa gossibili configurazioni per quanto
concerne il reattore: un sistema apedpefp ponjdle un fotobioreattore chiuso (da lui definito
PBR). Quest'ultimo e costituito da una serie di wilkplastica, paralleli tra loro, del diametro
di 10 cm e della lunghezza di 80 m (Dagisal, 2011).
Sia I'open pondche il PBR presentano alcuni aspetti che |i difigrano dalclosed pond
preso in esame in questa Tesi. In particolarepstno assetto € in grado di eliminare qualsiasi
contatto con l'atmosfera (come il PBR), realizzarmomunque un sistema relativamente
semplice (in analogia aghipen pondl di dimensioni rilevanti. Per entrambi i casi colesati
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da Davis, € previsto il medesimo schema di procds$agura 5.10, nel quale sono evidenti
alcune differenze a livello impiantistico con ilstim processo.

Il sistema di Davis prevede uoubbling di CO, direttamente nel reattore; tale nutriente
proviene dai gas di combustione della centrale detettrica del sito, opportunamente
purificati da altre specie gassose mediante umrsstad assorbimento con etanolammine.
Assieme alla C@e alimentata nel reattore una corrente costitlatana sospensione algale (a
0,5 g/l per lopenpond a 4 g/l per il PBR), contenente i nutrienti nesegs per la crescita
algale (DAP e ammoniaca). Nel caso di Davis nhampieganowastewater

Per la termostatazione del sistema di reazioney stmttati due accorgimenti differenti a
seconda dell'assetto considerato: I'autoevapora&zdirparte del mezzo di reazione nghien
pond e uno scambio termico con acqua, che lambiscrneshente i tubi, per il PBR.
Quest’'ultima operazione € ottenuta mediante I'extnyee dell’acqua attraverso un sistema di
spruzzatori gprinkler).

Il sistema di reazione aperto non e inoltre dotdioimpermeabilizzazione del fondo,
considerando lo strato di argilla naturale suffitéea tale scopo.

A valle del reattore € prevista la fase di con@aitme della sospensione algale. Si
propongono tre stadi in serie: il primo di sedinagine (concentra per autoflocculazione le
microalghe all’1%), il secondo di flocculazione fcohitosan) e flottazione con aria (DAF, a
valle del quale si ottiene concentrazione al 10%)erzo di centrifugazione (concentrazione
finale al 20%).

Il recupero dell'olio dalla biomassa € eseguitoraattrso una prima azione meccanica
(omogeneizzatori ad alta pressione), a cui segaelassica estrazione con solvente (nel caso
specifico butanolo). L’efficienza complessiva asayper il sistema di estrazione € del 90%.
La separazione della fase apolare (olio/solvenédlpdiomassa esausta umida e effettuata
mediante centrifugad(sk stack centrifuge In questa fase I'efficienza di recupero delboé

del 95%, poiché una frazione dello stesso € trattenella fase solida umida, che viene
inviata al sistema di recupero energetico, cosbitd@ un digestore anaerobico.

La separazione del solvente dall’olio, che rendssitile il suo riciclo, € effettuata attraverso
una colonna dstripping Da tale unita si ottiene il prodotto principal&agurezza desiderata
(99,5%), che puo essere inviato alla produziort@atiiesel.

Oltre alle differenze nello schema, si aggiungamdaliverse condizioni e vincoli di processo
assunti per le due configurazioni. In particoldreistema di Davis prevede come vincolo una
produzione netta d’olio di 10 Mgal/anno, attraveus@ crescita di una specie algale generica,
in grado di accumulare il 25% di lipidi e di garaatuna produttivita areale di 25 dfidh(per

il PBR tale vincolo & espresso in termini volun@trgenerando un valore di 1,25 kgt

Per rispettare il vincolo di produttivita € necessalotare il sistema di un reattore avente
estensione di circa 19,5 Kmmel caso delbpen ponda profondita del sistema di reazione
considerata e pari a 20 cm. Il processo progeitatjuesta Tesi prevede, invece, la crescita



158 Capitolo 5

della specie algal8cenedesmus obliqyts un sistema di reazione di estensione parka?

e profondo 15 cm. La percentuale dolio rispettta dliomassa totale e del 40% e la
produttivita areale considerata & di 39,2 g/m

Per quanto concerne ktream factor nei due progetti sono considerati valori pressoch
identici: 0,93 nel caso presentato in questa De8inel lavoro di Davfe.

Si riassumono in Tabella 5.4 i principali puntiadinfronto fra i due progetti, sia per quanto
concerne la scelta delle unita di processo, siativalmente alle condizioni e vincoli

processuali.

Tabella 5.4 Confronto schematico tra i due progetti in esaaugello messo a
punto in questa Tesi (“Progetto Tesi”) e quello lieaato da Davis
(“Progetto Davis”). Il tema del presente confrontsono le unita, le

condizioni e i vincoli

di processo.

Progetto Tesi

| Progetto Davis

Unita/operazione unitaria

Invio CGO, al reattore

Bubbling(CO, al 10%)

Bubbling(CG, pura)

Reattore Closed pond Open poridPBR
Liner Si No
Coperturgpond Si No

Termostatazione reattore

Scambiatori a monte

Open pondautoevaporazione
PBR:sprinkler(scambio termico
esterno ai tubi)

Concentrazione

Sedimentazione e
centrifugazione

Sedimentazione, flocculazione e
centrifugazione

Estrazione olio

Sistema meccanico e solvente

Leacher(solvente: esano)(butanolo)

Recupero solvente Stripping Stripping
Recupero biomassa esausta Combustione Digestiamecdnica
Combustione olio per
autosufficienza termica Si No
Condizioni/vincoli di processo
Produzione olio (Mgal/anno) 1,15 10
Percentuale olio in alghe (%) 40 25
Produttivita areale (g/fd) 39,2 25
Estensione superficiale reattore
(ettari) 100 1950
Profonditapond(cm) 15 20

Non necessaria
Additivazione nutrienti al procesggwastewatey Necessaria
Stream factor 0,93 0,9

L’analisi economica proposta da Davis e basate seljuenti ipotesi:
* il MARR é stato assunto pari al 10%;

21 Quest'ultimo valore, secondo quanto afferma Dawig) essere ottenuto in diverse aree del sudotsanitense.
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* la vita utile dellimpianto, che costituisce un g@ice dato di riferimento per
effettuare lo studio, & stata selezionata pari ariz0;

» e stata scelta un’aliquota d’imposta del 35%;

* il piano d’'ammortamento considerato e il MACRS (vpdragrafo 5.2.2), applicato
nei primi 7 anni di vita utile

» il capitale d’esercizio e assunto pari al 5% di FCI

Si riporta in Tabella 5.5 un confronto sintetica ke assunzioni economiche dei due lavori in
questioné&.

Tabella 5.5. Confronto sintetico delle principali assunzionii dele progetti
relativamente all’analisi economica.

Voce Progetto Tesi | Progetto Davis
MARR 10% 10%

Vita utile 10 anni 20 anni

Aliquota d'imposta 45% 35%

Piano ammortamentg DDB per 7 apMACRS per 7 anni
WC 15% TCI 5% FCI

Sulla base delle sue assunzioni, Davis giungecaltelusione che il prezzo unitario minimo
(corrispondente pertanto alla condizione IRR=MARR)vendita del biodiesel, al fine di
ottenere il ritorno economico desiderato, € patD&3 $/gal per Bpen ponde 22,38 $/gal
per il PBR. Il primo dei due valori & circa la meta di quetidenuto da noi, mentre il
secondo lo equivale.
Si deve pero precisare che i risultati ottenutDdevis non sono direttamente rapportabili a
quelli della Tesi, perché si riferiscono a confagioni parzialmente differenti (basti pensare
al solo sistema di reazione, in un caso costitl@anclosed pondnell’altro sia da urpen
pond sia da un PBR). Altre differenze, che incidonaygiarmente sui flussi di cassa, sia in
termini di configurazione e condizioni di proces$® di assunzioni economiche, sono:

» dotazione del reattore (nel caso si consideripond di un sistema artificiale di

impermeabilizzazione del fondbngr);

* modalita di termostatazione del reattore;

» eventuale copertura del fotobioreattore;

» vita utile di riferimento;

» aliquota d’'imposta;

* produttivita e contenuto d’olio nella biomassa;

22 Non & possibile affiancare a tale tabella un amtfr sulle principali voci di costo dei due progeti quanto Davis non
definisce le stesse con sufficiente precisione.

23| prezzi riportati nell’articolo risultano rispatamente 9,84 e 20,53 $/gal. Questi sono pero sspiretermini di dollari del
2007, per rendere pitu immediato il confronto cofanalisi precedente, messa a punto nello stesso NR&prio nel 2007.
Per poterli invece rapportare al prezzo ottenutg@rzyetto messo a punto in questa Tesi, € nedegsaer conto di una loro
maggiorazione per effetto dell'inflazione.
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e produzione netta d’olio.
Per quanto concerne l'utilizzo déher, Davis propone, nel caso delien ponddi non
includerlo nell'assetto definitivo. Tale scelta eotimata rifacendosi a studi precedenti
(Benemann e Oswald, 1996), in cui si ritiene iltoodel liner estremamente gravoso sul
totale investimento di capitale. Considerando peotai disporre di un terreno in cui lo strato
naturale d’argilla sia sufficiente per I'impermeatzazione, € possibile, secondo Davis, non
usufruire delliner. In realta, la necessita dello strato artificimgermeabile &€ dettata non
soltanto dalla natura del terreno, ma anche datgplamentazione locale. Non €& infatti
sufficiente che il contenuto d’argilla sia elevater eliminare I'utilizzo deliner: tale aspetto
deve essere anche reso lecito dalla legislaziogente nel territorio in esame. Poiché il
rispetto di entrambe le condizioni risulta ragioolevente improbabile (difficile trovare un
territorio che presenti un contenuto rilevante gilta e in cui al tempo stesso sia consentita
I'assenza diiner), si ritiene ragionevole mantenere I'onere asso@ll’installazione del telo
in HDPE.
A proposito della termostatazione del reattorsjstema da noi progettato richiede una rete
di scambiatori a monte dello stesso, in cui scarra portata di acqua di servizio onerosa,
soprattutto nel periodo estivo. Nello studio di Basi considera, invece, lo sfruttamento
dell’autoevaporazione peropen ponde lo scorrimento d’acqua esternamente ai tubiilper
PBR. Entrambe queste scelte risultano meno onedbspiella adottata netlosed pond
(considerando complessivamente i costi derivankimzestimento e dall’esercizio).
Per quanto riguarda la possibilita di dotarepdnd di un sistema di copertura, si puo
affermare come tale accorgimento aggiunga ai vgntdgll’open pondl’eliminazione di
possibili contaminazioni del mezzo reattivo tipidal PBR, ma al tempo stesso aumenti
notevolmente i costi. In sostanza, la nostra pri@pes riferisce ad un reattore, avente un
assetto comparabile apen pond ma dotata di un accorgimento che porta i costi
d’installazione ad avvicinarsi a quelli del PBR.
Per quanto concerne la vita utile dell'impiantoalsua differenziazione non corrisponde ad
una diversa vita effettiva dellimpianto, ma seropinente ad una diversa base su cui
generare i flussi di cassa. Tale aspetto incideaovgnte sui risultati ottenuti (in termini di
redditivita), poiché porta ad ottenere il rendineedéesiderato (MARR) in un arco di tempo
pil 0 meno esteso. In ogni caso si ritiene che,ppecessi come quello in esame, € buona
norma assegnare una vita utile standard di 10(&amolo, 2012).
Relativamente all’aliquota d'imposta, Davis assumnevalore pari al 35%, inferiore di 10
punti percentuali a quello da noi selezionato. ¢&falosi ai criteri di Douglas con cui
condurre un’analisi economica (Douglas, 1988), ltaswyiu veritiero considerare una
tassazione del 45%. Nel modello semplificato pelutase i flussi di cassa, Douglas
considera infatti un’aliquota pari al 48%, afferrdaninoltre che 35% e il valore minimo
possibile da considerare per un qualsiasi conto@oo.
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Per quanto riguarda la produttivita e il contendtolio nella biomassa, | due casi messi a
confronto usano numeri diversi. Nel nostro progé&toeondizione di produttivita &€ calcolata
sulla base dei dati d’intensita luminosa incidesuii’area di Padova, assumendo efficienza
fotosintetica del 7% e considerando come speci@afrenedesmus obliquus contenuto
d’olio e invece stato assunto ottimisticamente par0%. | corrispondenti valori assunti da
Davis sono invece riferiti ad un’alga generica, phesenta delle prestazioni piu in linea con
guanto si riscontra mediamente.
Infine, a proposito della produzione netta d’ofi@r noi si fa riferimento a 1,15 Mgal/anno,
mentre Davis assume un valore di 10 Mgal/anno. &gfeetto va ad incidere sui costi delle
apparecchiature di processo, le cui dimensionitaso ben diverse. In particolare le unita
relative all'assetto di Davis, dovendo eserciretader superiori, richiedono un costo di
installazione superiore. Inoltre, i flussi di cassmuali prevedono alla voce ricavi un valore
assoluto superiore nel caso del processo di D&amunque, questa differenza non incide
come le altre voci discusse in precedenza sulleraétazione del prezzo unitario di vendita
del biodiesel, in quanto il caso che presenta noaggicavi netti € accompagnato da
maggiori costi e pertanto le entrate e le uscigilagive si compensano. E bene ricordare
comunque che il dato di produzione di olio nel cpsogettato in questa Tesi considera la
portata dell’'olio stesso al netto di una sua pé&zieombustione, volta a garantire
autosufficienza energetica al processo, cosa cheaccade nella configurazione di Davis.
Fra tutti gli elementi appena citati, si puo affamnche il contenuto di lipidi e la produttivita
areale risultano quelli le cui variazioni influistw maggiormente sul diverso prezzo di
vendita dell’olio (e quindi del biodiesel).
Si riporta a tal proposito in Figura 5.11 l'analdii sensitivita del costo di produzione,
secondo l'analisi economica di Davis, al variaralduni parametri di progetto (si riporta, a
titolo d’esempio, solo il caso relativo @pen ponjl
Lipid content (50 : 25 : 12.5%)
Growth rate {50 25 :12.5 g/m2/day)
Operating factor (365 : 330 : 250 days/yr)
Mutrient recycle {100% : base : 0%)
Water supply (undergound : utility purchase)
Ineculum system (not required : reguired)
MNutrient demand (ref [5] : base : ref [49])
Flocculant required (15 ; 40 : 80 mg/L)
CO2 cost basis (50 : 540 : 580/tonne)
CO2 delivery (pure CO2 : flue gas)

Water recycle {100% : 95% : B0%)
Evaporation rate (0,15 : 0.3 : 0.6 cm/day)

56 54 52 50 52 54 56 58 510
Change to production cost ($/gal)
Figura 5.11. Analisi di sensitivita del costo di produzioneg@edo I'analisi economica di

Davis, al variare di alcuni parametri di progett8i riporta il caso particolare del sistema
dotato di open pond (Davis et al., 2011).
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Si puo notare come una variazione del contenutiioddp secondariamente, della produttivita
areale, contribuiscano piu di ogni altro paramatrprezzo di vendita dell’olio.

Un’altra prova della notevole sensitivita del pr@zdel biodiesel alle voci descritte in
precedenza e la seguente: considerando ipoteti¢aymesi nostro caso, un’aliquota del 35%
e I'eventuale assenzaldier, il prezzo minimo di vendita del biocombustibileeaderebbe a
19,15 $/gal. Entrambe le condizioni sono comungtfeeitmente riscontrabili nella pratica;
la prima prevede, infatti, di assumere per I'aliguib valore minimo ammissibile, mentre la
seconda comporta la contemporanea presenza di eg@amentazione ad hoc e di un
contenuto naturale d’argilla che consentano diieme I'impermeabilizzazione artificiale.
Proprio la comprovata esigenza di dotare il reatttelliner ha spinto Davis, nel 2012, ad
aggiornare I'analisi economica messa a punto n&l 2l nuovo studio, presentato attraverso
un report (Daviset al, 2012), mira a rivedere alcune delle conclusiaiildvoro del 2011,
evidentemente poco consone al processo produttale.rin aggiunta, Davis ha messo a
punto un’armonizzazione tra l'analisi tecno-econmanie uno studio LCA Lffe Cycle
Assessmepintrapreso nel 2011 (Frargt al, 2011). In questo modo ogni scelta del modello
definitivo deriva da un opportuno compromesso ®aekigenze economiche e quelle
ambientali, rifacendosi al concetto tanto attualeodtenibilita.

Il risultato del modello aggiornato non pud essdnettamente confrontato con quello
ottenuto dall'analisi di redditivita dellimpiantevolto in questa Tesi. In ogni caso e
interessante notare come la modifica piu signifieatll’assetto concepito nel 2011 sia
I'inclusione delliner nell’open pondTale reattore e inoltre I'unico analizzato neport del
2012 (non si fa riferimento al PBR), in quanto ligul sistema maggiormente testato su
larga scala e per il quale si dispone pertantondinaggior quantitativo di dati sperimentali.
In definitiva, per il processo dotato dpen pongdsi riscontra un aumento sostanziale del
prezzo unitario di vendita del biodiesel, che paksa0,73 $/gal a 13,24 $/gal.

Si riassumono infine in Tabella 5.6. i diversi medi vendita del biodiesel esposti in questo
paragrafo.

Tabella 5.6. Prezzi unitari di vendita del biodiesel esposti duesto

paragrafo.
Prezzo unitario
Riferimento Reattore biodiesel in $/gal
(tra parentesi in €/1)
La presente Tesi Closed ponatonliner 22,34 (4,44)
(Daviset al, 2011) PBR 22,38 (4,45)
(Daviset al, 2011) Open pondenzdiner 10,73 (2,13)
(Daviset al, 2012) Open pondonliner 13,24 (2,63)




Analisi economica del processo produttivo 163

5.5 Considerazioni finali

Alla luce dei risultati ottenuti dai diversi proggtresi in considerazione si conclude che, allo
stato attuale della tecnologia, la produzione didlEsel a partire da microalghe non é
competitiva rispetto alla commercializzazione dahbustibile tradizionale (diesel).daptra

il prezzo di vendita del biocombustibile e del éiespur differenziandosi nei vari casi
esaminati, € in ogni caso elevato. L'assetto aaiatato dal minogap di competitivita € il
processo coompen pondoroposto da Davis. Questo, comunque, a seguit@agligiornamento
del modello economico, presenta una maggiorazieneasti da sostenere, in particolare per
la necessaria aggiunta di un sistema artificiaiengiermeabilizzazione del fondo del reattore.
Il prezzo di vendita del biodiesel ottenuto daltr@grocesso si inserisce invece all'interno
dell'intervallo delimitato inferiormente dal pretietassetto compen ponde superiormente
dal sistema a PBR. La nostra proposta preveddiinfatreattoreclosed pongdche risulta una
sorta di ibrido tra i due sistemi di reazione divi3aA causa degli importanti oneri derivanti
dalla copertura del reattore, déiher e soprattutto dalla termostatazione necessaria
(scambiatori a monte del reattore), il prezzo didi&a si colloca vicino all’estremo superiore
del predetto intervallo. Se, ipoteticamente, norsséo necessario sostenere i costi
d’installazione e di esercizio per la termostatagidel reattore, il prezzo unitario di vendita
scenderebbe a 16,83 $/gal di biodiesel.

E bene precisare in questa sede come i modelloptoga Douglas per la stima del TCI e del
(TPC)ug derivino dall’analisi di un elevato numero di irapti industriali esistenti, che non
sono necessariamente equivalenti a quello oggetstudio, nel quale sono presenti unita
facenti parte di un processo di produzione di déomicroalghe, non ancora consolidato su
larga scala. In ogni caso, per una stima accedtaltihlle approccio € comunque
sufficientemente valido a tal scopo. Si consigliapcbcedere nel breve termine ad una
puntuale raccolta di dati sperimentali relativiiagbianti analoghi a quelli da noi analizzati.

E altresi opportuno considerare che l'analisi eatina € stata applicata su un processo
progettato mediante il simulatore Aspen PBluFale software restituisce condizioni di
esercizio a stazionario, mentre il funzionamento uh impianto a microalghe e
intrinsecamente dinamico. La variabilita dell'insga luminosa e del clima con il ciclo
giorno-notte e con le stagioni rende infatti vaitehungo I'anno solare la produzione netta di
biomassa, che nel caso in esame é stata invecetassistante e pari ad un valore medio
annuale. Cio contribuisce a conferire un’ulteri@pprossimazione all’'analisi presentata.
Unica eccezione allipotesi di stazionario e staffettuata nella valutazione dei costi
d’esercizio e d’investimento associati alla terratstione, in cui si € considerata la variabilita
stagionale dell'intensita luminosa incidente saltiere.

Sebbene, come affermato in precedenza, la prodeizioiodiesel da microalghe manchi
attualmente di competitivita rispetto ai combudtiltradizionali, e utile evidenziare le
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principali possibilita di miglioramento della siziane appena descritta. In particolare,
lanalisi economica ha sottolineato come i paramédgati ad aspetti prettamente
ingegneristici risultino, nel breve termine, difficda migliorare. Risulta pertanto arduo
pensare ad un rapido miglioramento tecnologicoficsemtemente marcato da apportare i
benefici sperati.

Al contrario, la ricerca dovrebbe concentrarsilmmelve termine sul massimizzare il contenuto
di lipidi nella biomassa algale, mantenendone at@mpo un’elevata produttivita. E infatti
chiaro, a questo punto del lavoro, come tali aspsttltino decisivi nella potenziale riduzione
del prezzo di vendita del biodiesel. Cio e confdom@dallo studio di Davis (Davist al,
2011), in cui si afferma che c’é spazio per unapoiale riduzione significativa dei costi di
produzione del biodiesel, soprattutto massimizzapelo I'appunto il contenuto d'olio e la
produttivita di biomassa. Si sottolinea che qudsi parametri non sono indipendenti, ma
strettamente legati. Da ci0 deriva la necessitédéitificare, eventualmente con l'ausilio
dell'ingegneria genetica, una specie algale clignsostri ideale per la produzione industriale
di olio: che sia in grado cioe di accumulare unmiativo piu elevato possibile di lipidi,
senza risentirne eccessivamente in termini di fdtivitda areale. Tale aspetto e il piu
importante da approfondire in tempi brevi al fineud sostanziale decremento del prezzo di
vendita del biodiesel (Davit al, 2011

Nel medio termine, invece, € necessario procedere accurate campagne di ricerca e
sviluppo, dalle quali sviluppare nuovi assetti pribii ottimizzati, partendo dalla scala di
laboratorio, passando per impianti pilota e giumigemfine alla scala industriale. In ogni
caso, l'integrazione degli aspetti biologici-genetcon quelli prettamente ingegneristici,
risulta fondamentale per lo sviluppo della tecn@ogoltanto tale multidisciplinarieta, che
finora si e dimostrata la principale causa di rdadenento dell’evoluzione dei sistemi
produttivi di biodiesel da microalghe, puo consentina visione globale del problema, in
modo da superare i limiti attualmente presenti uesjo campo, rendendo praticabile
l'industrializzazione del sistema.

Infine, in prospettiva futura, si puo prevederesWluppo di assetti in cui, insieme all'olio, si
generino co-prodotti di un certo valore. In questodo sarebbe piu semplice raggiungere
'agognata economicita del processo produttivo.

In ogni caso stanno gia emergendo i primi frutti IFdespicato sviluppo
scientifico-tecnologico. Alcuni significativi aggisamenti, che necessitano di futuri
approfondimenti, sono stati ad esempio espostictasione del"Annual Algae Biomass
Summit tenutosi dal 30 Settembre al 3 Ottobre ad Orlafmdiorida (USA). In particolare,

24 In aggiunta a tali caratteristiche, & inoltre imtpate che la specie algale identificata sia irdgrsi resistere a differenti
condizioni climatiche, giustificando di consegueliaasegnazione di urgtream factodi circa 0,9 (relativamente elevato).
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alcuni rappresentanti della societa Sapphire Enkagyo illustrato i risultati ottenuti dopo il
primo anno di esercizio dal loro impianto di promue su grande scala di olio da microalghe
(Sapphire Energy, 2013). Questo sistema, del quales stata indicata la capacita produlttiva,
si basa sull'utilizzo di un reattorepen pond di estensione pari a 0,5 kndal quale si
raccoglie una sospensione algale che viene sotpashydrothermal liquefaction
Quest'ultimo trattamento, considerato in questai Tes conveniente dal punto di vista
energetico, € invece promosso da Sapphire Enehgylocconsidera una valida opzione per
recuperare l'olio dalla biomassa algale. Per suppertale scelta, 'azienda californiana ha
messo a punto uno studio LCA in cui si approformhec i possibili futuri sviluppi
dell’hydrothermal liquefactional fine di ottimizzarne la resa energetica (kiwal, 2013).

Il prodotto finale del processo in questione € uwolio grezzo, che viene venduto alle
raffinerie a circa 200 $/barile, prezzo non ancooanpetitivo con quello di vendita del
petrolio greggio (che & di circa 100 $/bar)e Nelle raffinerie il bioolio viene quindi
aggiunto in piccola percentuale al petrolio greggier dare origine al combustibile finale.

In conclusione si puo affermare che i dati forwidi Sapphire Energy sono parziali € non
rivelano ancora un risultato soddisfacente in tarmaconomici; tuttavia sono utili perché si
riferiscono ad un impianto su scala industrialerapg a pieno regime. Questo contributo,
assieme alle novita che giornalmente vengono ptepasill’argomento in questione,
concorrera a indirizzare al meglio lo sviluppo degta tecnologia.

%5 (U.S. Energy Information Administration, 2013).






Conclusioni

In questa Tesi di laurea si € affrontato il proldedella produzione di olio a partire da
microalghe, in termini di modellazione della ciceti di crescita e soprattutto della
progettazione e simulazione di processo, final@zaditanalisi economica di redditivita.

Per quanto concerne il primo aspetto, sono statirgotati due modelli cinetici di crescita
microalgale in condizioni di luce limitante: il meltb di Molina Grima e di Cornet-Pruvost.
Questi due modelli sono stati applicati alle mitgba Chlorella protothecoidese
Scenedesmus obliquus

Si e dimostrato che il modello di Cornet-Pruvostigenta, nel caso di. protothecoidesuna
maggior capacita predittiva rispetto al modelloMiblina Grima, sebbene non garantisca
un’accuratezza soddisfacente. Per quanto conceweeaS. obliquusil modello di Cornet
prevede in modo soddisfacente i tempi di residelrash-oute di produttivita massima.

Si raccomanda in ogni caso un ulteritmaing dei parametri del modello, accompagnato da
validazione sperimentale.

Relativamente all’analisi tecno-economica di un iBnp su scala industriale per la
produzione autotrofa di olio d& obliquuse stata effettuata una progettazione concettigle
processo, avvalendosi del simulatore Aspen“PI@s & stabilita la struttura definitiva del
flowsheet sia per la sezione di crescita della biomassapai quella di estrazione dell’olio e
di recupero della biomassa esausta. Sono stateatealdiverse alternative di alimentazione
della CQ al sistema di reazione, giungendo alla conclusreil bubbling diretto deiflue
gasal fotobioreattore fornisce la soluzione economieate piu vantaggiosa. Si € visto inoltre
che l'assetto piu economico fra quelli in gradosdiddisfare I'autosufficienza energetica
prevede la combustione della biomassa residualegim caso, per chiudere il bilancio di
primo principio, € necessario bruciare parte dédi’@stratto, riducendo la produzione netta
dello stesso.

Per effettuare lo studio di redditivita economioal grocesso, si € seguito il metodo di
Douglas (Douglas, 1988), che comunque é riferitoiragdianti tradizionali dell’industria
petrolchimica. Per analisi piu approfondite, sic@aanda quindi uno sviluppo di modelli ad
hoc relativi alla tecnologia in esame.

Alla gia citata adozione di un modello d’analisbromica soggetto a errori di stima attorno
al 20%, é da aggiungere un altro aspetto importahfgrocesso, naturalmente transitorio
(risentendo della variabilita stagionale), € sirntmka stazionario, con valori mediati nell’intero
anno solare. Tale condizione &€ comunque un buotoplipartenza per successive analisi piu
accurate.
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Nonostante queste limitazioni, si &€ calcolato dzzo minimo di vendita dell'olio per ottenere
un tasso di rendimento del 10%, vale a dire 19 A4f&l$corrispondenti a 22,34 $/gal di
biodiesel, un valore ben superiore a quello dellmastibile tradizionale (diesel).

Questo risultato e stato confrontato con uno stadalogo pubblicato da Davis (Dawsal.,
2011 e 2012), che ha determinato costi del medesmtioe di grandezza. E risultato in ogni
caso evidente che la produzione di biodiesel arpaga microalghe manca attualmente di
competitivita rispetto alla vendita del combusgbiltradizionale. Le possibilita di
miglioramento della presente condizione devonodeca in particolare nelle seguenti voci:
contenuto d’olio nella biomassa e in seconda atproduttivita areale. E pertanto necessario
che la ricerca si concentri nel breve termine saksimizzare il contenuto di lipidi nella
biomassa algale, mantenendo al tempo stesso uatalpvoduttivita.

Inoltre, nel medio termine, € necessario procedene accurate operazioni di ricerca e
sviluppo, da cui generare nuovi assetti produttittimizzati (possibilmente in grado di
generare co-prodotti di un certo valore). L'anagéisonomica ha infatti evidenziato come, nel
breve termine, i parametri legati ad aspetti prettiate ingegneristici risultino complessi da
migliorare al fine di una rilevante riduzione dest.

In sintesi si & dimostrata evidente la necessitgpgrofondire lo studio della presente materia,
integrando gli aspetti biologici con quelli pret@ante ingegneristici, al fine di un rapido
sviluppo della tecnologia.
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A = area []

a = area specifica [ffim’]

b = frazione dback scatteringadim]

Cp, = calore specifico a pressione costante [J/kg K]

Cs = concentrazione di substrato [g/l]

Cx = concentrazione della biomassa [g/l]

Cxum = COncentrazione di biomassa massima ottenibilaireattore batch [g/l]

d = diametro [m]

de = diametro idraulico lato mantello [m]

D = diffusivitd CQ in acqua [m/s]

Ea = coefficiente d’assorbimento Hg]

E;, = potenza associata alla radiazione solare intédan sistema [W/m]

E, = trasferimento di energia termica conduttivo-cettivo tra il mezzo e I'ambiente
circostante [W/m]

E, ppr = potenza associata alla radiazione solare n@mgssa attraverso la copertura in
LDPE (e quindi riflessa e/o assorbita) [W/m]

En.in = €nergia richiesta per il mantenimento delle oatghe [W/m]

Eref = potenza associata alla radiazione solare wsibflessa dal mezzo e dalle alghe
sospese in esso [W/m]

Eqoreq = €NErgia convertita in biomassa [W/m]

Es = coefficiente dback scatteringm?® kg]

Fc = fattore correttivo delle formule di Guthrie [adi

Fv = parametro di flusso [adim]

Fsolids = portata di solido “inerte” (biomassa residua)/[§

Fsolvent= portata di liquido “inerte” (solvente) [kg/h]

g = accelerazione di gravita [rf¥/s

Gz = numero di Graetz [adim]

Hco2= costante di Henry relativa alla solubilita si @ acqua [atm-l/mol]

| = intensita luminosayE/sm?]

I = intensita della radiazione media nello spesdet®BR [{E/sm?’]

lo = intensita della luce incidente sulla superfibé#ia coltura iE/sm?]

loit = intensita della radiazione al termine del camumittico definito dallo spessore della
coltura uE/sm?

k = coefficiente di scambio di materia [m/s]
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K = costante di saturazione per la fotosinta8i/fr’ s]

Ka= coefficiente di assorbimento della biomass&gin

K, = costante di saturaziongf/sm?]

Km = parametro che rappresenta la concentraziongbdirato necessaria affinché la reazione
abbia velocita pari a meta della velocita massigié [

H = entalpia [J]

L = lunghezza membrana [m]

m = portata massiva [kg/s]

Nt = numero di fibre nelnembrane contactdadim]

p = pressione [atm]

P = produttivita volumetrica di biomassa [d]!

Pr = numero di Prandtl [adim]

Q = potenza termica [W]

R = costante universale dei gas [J/mole:-K]

Re = numero di Reynolds [adim]

r« = velocita di crescita della biomassa {dj/!

S = valore di recupero [$]

Sh = numero di Sherwood [adim]

T = temperatura [K]

U = coefficiente di scambio termico globale [W/m-K]

v = velocita [m/s]

V = volume [l]

W = lavoro [J]

x = frazione molare in fase liquida [adim]

Xalga= peso della biomassa per mole di carbonio [gémol
y = frazione molare in fase gas [adim]

Y x;s = resa relativa al substrato [adim]

z = dimensione caratteristica lungo la profondeérdattore [m]

Lettere greche:

¢ = holdup[adim]

n = rendimento [adim]

8 = angolo incidente della radiazione rispetto lenmale alla superficie del reattore [rad]
A = conducibilita termica [W/m-K]

u = velocita di crescita specifica{fi

le = costante di mantenimento (considera sia la r@ziphe, sia la morte) fg

weit (z) = velocita di crescita specifica effettiva giifondita z [¢f]

1max = velocita di crescita specifica massimd][d
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p = resa energetica [adim]

pm = Massima resa energetica sulla dissipaziongahifoell’antenna [adim]
o = tensione superficiale [dyne/cm]

T = tempo di residenza [d]

¢ = packing fractionadim]

® = media spaziale della resa quantica per lo scledwlla fotosintesi [kKg/E]

Apici:
* = a stato stazionario

Pedici:

air = relativo all’aria

alga = relativo all'alga

amb = relativo all'ambiente

b = relativo alle bolle di gas

CO; = relativo all’anidride carbonica

dir = componente diretta della radiazione
e = in ingresso

elem = relativo ai composti elementari della biosaas
f = delle fibre della membrana

G = fase gas

iSO = isoentropico

L = fase liquida

h = relativo ai fori

max = massimo

med = relativo al mezzo di reazione (acquoso)
mix = della miscela

olio = relativo all’'olio

opt = ottimale

R = relativo al reattore

r = relativa

shell = relativo al mantello

t = lato tubi
tot = totale
U = in uscita

w = relativo all'acqua
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Acronimi

CF =cash flow

CFD =cash flow diagram

CSTR =continuous stirred-tank reactor
EROEI =energy returned on energy invested
FAME = fatty acid methyl esters

FCI =fixed capital investment

GHG =greenhouse gas

HTU = height of transfer unit

IC =installed cost

IRR =internal rate of return

ISBL =inside battery limits

LHV = lower heating value

MARR = minimum attractive rate of return
M&S = indice di Marshall & Swift

NPV =net present value

NTU = number of transfer unit

OC =operating cost

OSBL =outside battery limits

PBR =photobioreactor

PFR =plug flow reactor

PM = peso molecolare

StC =start-up costs

TCI = total capital investment

TPC =total product cost

WC =working capital

WR =wetting rate



Appendice

Nella presente Appendice sono riportate le Figule €abelle a cui la Tesi fa riferimento e
che non sono state incluse nel corpo della Tessate

Tabella A.1. Costi unitari delle utility disponibili nel proces in esame
(Barolo, 2012).

Utility Costo unitad

Acqua torre (35> 45°C) 0,025 $/rh

Acqua pozzo (35> 45°C) 0,050 $/rh

Acqua refrigerata (35 45°C) 0,313 $/rh
Energia elettrica 0,060 $/kWh

Vapore bassa pressione

(5-7 bar)

0,015 $/kg

Vapore media e alta pressione

(15 bar e 41 bar)

0,017 $/kg
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Figura A.2. Flowsheet del caso base ottimizzato relativo allziene di crescita.
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Tabella A.2. Stream tables relative alla sezione di crescitd pi®cesso:
confronto tra 1 CSTR e 10 CSTR, a volume totalesdétma di reazione
costante e pari a 100000°mSi considerano inoltre pari condizioni in

ingresso al sistema di reazione.

STREAM 1

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,1% 7,21
N2 KG/HR 43,5 43,5
CO2 KG/HR 1,76 1,76
H20 KG/HR 4000000 4000000
ALGA KG/HR 1000 1000

STREAM 2

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR G 0
N2 KG/HR 27873,3) 27873,37
CO2 KG/HR 4868,14 4868,14
H20 KG/HR 0 0
ALGA KG/HR 0 0

STREAM 3

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,1% 7,21
N2 KG/HR 43,9 43,5
CO2 KG/HR 1,76 1,76
H20 KG/HR 4000000 4000000
ALGA KG/HR 1000 1000

STREAM SEDIMENT

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR G 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR ( 0
H20 KG/HR 799624,6 799738,3
ALGA KG/HR 2633,33 1885,14

STREAM GAS

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 0 0
N2 KG/HR 19,19 19,91
CO2 KG/HR 169,78 329,04
H20 KG/HR G 0
ALGA KG/HR 0 0

STREAM 4

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 0 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR ¢ 0
H20 KG/HR 495969,p 375504,1
ALGA KG/HR 1633,33 885,13
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STREAM RICICLOS

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR C 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR ( 0
H20 KG/HR 303655,3 424234,1
ALGA KG/HR 1000 1000

STREAM RICICLO2

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,1% 7,21
N2 KG/HR 43,5 43,5
CO2 KG/HR 1,76 1,76
H20 KG/HR 3198498 3198953
ALGA KG/HR 0 0

STREAM ALGA

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR G 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR @ 0
H20 KG/HR 6533,32 3540,54
ALGA KG/HR 1633,33 885,13

STREAM FLUEGAS

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR C 0
N2 KG/HR 27873,37 27873,37
CO2 KG/HR 4868,14 4868,14
H20 KG/HR C 0
ALGA KG/HR 0 0

STREAM H20CENTR

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR G 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR @ 0
H20 KG/HR 489435, 371963,6
ALGA KG/HR 0 0

STREAM INGRESSO

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 7,04 7,21
N2 KG/HR 27916,8Y 27916,87
CO2 KG/HR 4869,9 4869,9
H20 KG/HR 4000000 4000000
ALGA KG/HR 1000 1000
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STREAM LIQUID

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,15 7,21
N2 KG/HR 62,69 63,41
CO2 KG/HR 171,54 330,8
H20 KG/HR 3998123 3998691
ALGA KG/HR 2633,33 1885,14

STREAM PROD

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,15 7,21
N2 KG/HR 62,69 63,41
CO2 KG/HR 171,54 330,8
H20 KG/HR 3998123 3998691
ALGA KG/HR 2633,33 1885,14

STREAM RICICLO1

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 0 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR d 0
H20 KG/HR 0 0
ALGA KG/HR 0 0

STREAM VAPOR

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 2967,12 1611,25
N2 KG/HR 27717,42 27779,35
CO2 KG/HR 1455,95 2781,97
H20 KG/HR 648,98 643,08
ALGA KG/HR 0 0

STREAM WATER

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 0 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR @ 0
H20 KG/HR 497846, 376812,9
ALGA KG/HR 0 0

STREAM H20SED

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR 13,15 7,21
N2 KG/HR 62,69 63,41
CO2 KG/HR 171,54 330,8
H20 KG/HR 3198498 3198953
ALGA KG/HR 0 0
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STREAM 5

Component Mass Flow 1 CSTR 10 CSTR
02 KG/HR G 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR @ 0
H20 KG/HR 495969,p 375504,1
ALGA KG/HR 1633,33 885,13




Figura A.3. Flowsheet della sezione di estrazione a seccodfielle combustione della
biomassa residua.

0LI0

08T

aolpuaddy




Appendice 181
Tabella A.3. Stream tables relative alla sezione di estrazianesecco
dell'olio e di combustione della biomassa esausta.
STREAM 1 2 3 4 5 6 7 8
Phase: Mixed Vapor Liquid Mixed Vapor Liquid Mot Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 8 0 0 0 0 0 0 0
N2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 KG/HR 6533,32 6369,98 163,34 2,92 2,85 2,85 2,87 49,67
CO KG/HR 0| 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0| 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0 0 1633,32 1586,83 1586,83 1633,33 46,4
C16H3-01 KG/HR ( 0 330,38 330,49 0,33 0,33 0,34 0,08
C20H3-01 KG/HR ( 0 322,95 322,91 0,05 0,05 0,05 0,02
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 1633,33 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 980 0 0 0 0 0
Temperature K 373,17y 373,17 308,15 407,25 407,25 334,59 332,07 334,59
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 0,97 1 0 0,86 1 0 0,02 0
Liquid Fraction 0,03 0 1 0,14 0 1 0,98 1
STREAM 9 10 11| ACQUA | ALGA ALGASEC | ARIABIO |ARIAOLIO
Phase: Vapor Liquid Vapor Liquid Liquid Liquid agor Vapor
Component Mass Flow
02 KG/HR 425,17 0 539,59 0 0 0 2110,41 950,3
N2 KG/HR 7040,93 0 3129,7 0 0 0 6950,36 3129,7
CO2 KG/HR 1879,89 0 409,25 0 0 0 0 0
H20 KG/HR 694,71 0,31 146,31 163,29 6533,32 163,34 0 0
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0] 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0,07 0 0,01 0 0 0 0
C16H3-01 KG/HR ( 256,92 0 0,23 0 0 0 0
C20H3-01 KG/HR [t 251,28 0 0,09 0 0 0 0
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 1633,33 1633,33 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 423,1p 298,15 423,15 308,13 298,15 373,17 298,15 298,15
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 1 0 1 0 0 0 1 1
Liquid Fraction 0 1 0 1 1 1 0 0
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STREAM BIO+OLIO | BIOMASSA | BOTTOM | COMB | FEED FUMIBIO | FUMIOLIO | HEX
Phase: Liquid Missing Liquid Vapor Liquid Vapor | Vapor Vapor
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 298,63 0 425,17 539,59 0
N2 KG/HR 0 0 0 90,57 0 7040,93 3129,7 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0 0 1879,89 409,25 0
H20 KG/HR 163,34 0 0,4 0 0,08 694,77 146,31 49,67
Cco KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0 0,09 0 46,49 0 0 46,4
C16H3-01 KG/HR 330,38 0 330,09 0 330,17 0 0 0,08
C20H3-01 KG/HR 322,9p 0 322,85 0 322,87 0 0 0,02
H2 KG/HR 0 0 0 77,74 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 513,05 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 980 980 0 0 0 0 0 0
Temperature K 373,1)7 393,95 308,15 407,25 1373,15 1373,69] 393,43
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction ( 0 1 0 1 1 1
Liquid Fraction 1 1 0 1 0 0 0
STREAM MUHEX | OLIO+H20 | OLIO+SOL | OLIOCOMB | OLIOPROD|RICICLO | SOLV | VAPOR
Phase: Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Vapor
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
N2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 KG/HR 0| 163,34 2,92 0,09 0,31 0,03 2,87 50
Cco KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0,11 0 1633,32 0,02 0,07 46,39| 1633,33 0
C16H3-01 KG/HR q 330,38 330,49 73,17 256,92 0,01 0,34 0
C20H3-01 KG/HR ( 322,95 322,91 71,56 251,28 0 0,05 0
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 298,1p 308,15 308,11 401,66 401,66 334,59 308,15 413,15
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction ( 0 0 0 0 0 0 1
Liguid Fraction 1 1 1 1 1 1 1 0
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STREAM WATER
Phase: Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0
N2 KG/HR 0
CO2 KG/HR 0
H20 KG/HR 49,65
Cco KG/HR 0
CH4 KG/HR 0
HEXANE KG/HR 0
C16H3-01 KG/HR 0,07
C20H3-01 KG/HR 0,01
H2 KG/HR 0
C KG/HR 0
ALGA KG/HR 0
ALGA2 KG/HR 0
Temperature K 334,5]
Pressure ATM 1
Vapor Fraction (
Liquid Fraction 1
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Figura A.4. Flowsheet della sezione di estrazione a umidoaalle combustione della
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Tabella A.4. Stream tables relative alla sezione di estrazi@gnaimido
dell'olio e di combustione della biomassa esausta.
STREAM 1 2 3 4 5 6 7 8
Phase: Mixed Vapor Liquid Mixed Vapor Liquid Mot Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0]
N2 KG/HR 0 0 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0
H20 KG/HR 6533,32 5445,51] 1087,81 4,96 4,93 4,93 4,96 69,6
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0 0| 8499,96 8440,71 8440,71 8500 59,16
C16H3-01 KG/HR [t 0 330,38 330,01 0,86 0,86 0,87 0,05
C20H3-01 KG/HR [l 0 322,95 322,3 0,13 0,13 0,13 0,01
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 1633,33 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 980 0 0 0 0 0
Temperature K 373,47 373,17] 308,15 398,58 398,58 334,59] 334,51 334,58
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 0,88 0 0,97 1 0 0 0
Liquid Fraction 0,17 0 1 0,03 0 1 1 1
STREAM 9 10 11 12 13 14 15 16
Phase: Vapor Liquid Vapor Liquid Mixed Vapor Lig Missing
Component Mass Flow
02 KG/HR 425,19 539,96 0 0 0] 0 0
N2 KG/HR 7041,01 3129,7 0 0 0 0 0
CO2 KG/HR 1879,89 408,89 0 0 0] 0 0
H20 KG/HR 694,77 0,34 146,17 1087,82] 1087,82 924,75 163,06 0
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0 0
HEXANE KG/HR 0 0,07 0 0,04 0,04 0,04 0 0
C16H3-01 KG/HR @ 256,03 0 1,24 1,24 0] 1,24 0
C20H3-01 KG/HR 0 250,63 0 0,78 0,78 0 0,78 0
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 980 980 0 980 980
Temperature K 423,15 298,15 423,15 308,15 373,19 373,19 373,19
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 1 0 0 0,85 0
Liquid Fraction 0 1 0 1 0,15 0 1
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STREAM 17| ACQUA | ALGA |ALGASEC | ARIABIO | ARIAOLIO | BIO+OLIO | BIOMASSA
Phase: Mixed | Liquid | Liquid| Liquid Vapor Vapor duiid Missing
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0| 2110,43 950,3 0 0
N2 KG/HR 0 0 0 0| 6950,44 3129,7 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 KG/HR| 163,06 1087,82 6533,32] 1087,81 0 0 1087,81 0
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0,04 0 0 0 0 0 0
C16H3-01 | KG/HR 124 124 0 0 0 0 330,38 0
C20H3-01 | KG/HR 0,78 0,78 0 0 0 0 322,95 0
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0]1633,33 1633,33 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 980 980
Temperature K 373,19 308,15 298,15 373,17 298,15 298,15 373,17
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 0 0 0 0 0
Liquid Fraction 1 1 1 1 0 0 1
STREAM BOTTOM|COMB | FEED | FUMIBIO| FUMIOLIO | HEX MUHEX | OLIO+H20
Phase: Liquid Vapor Liquid Vapor Vapor Vapor lid Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 298,63 0 425,19 539,96 0 0 0
N2 KG/HR 0 90,57 0| 7041,01 3129,7 0 0 0
CO2 KG/HR q 0 0| 1879,89 408,89 0 0 0
H20 KG/HR 0,43 0 0,03 694,77 146,17 69,6 0 1087,81
Cco KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0,08 0 59,24 0 0 59,16 0,13 0
C16H3-01 | KG/HR 329,1 0| 329,15 0 0 0,05 0 330,38
C20H3-01 KG/HR 322,16 0 322,17 0 0 0,01 0 322,95
H2 KG/HR 0 77,74 0 0 0 0 0 0
C KG/HR 0l 513,05 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0]
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 384,83 308,15 398,58 1373,15 1372,27] 382,42 298,15 308,15
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction ( 1 0 1 0 0
Liquid Fraction 1 0 1 0 0 0 1
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STREAM OLIO+SOL| OLIOCOMB | OLIOPROD| RICICLO | SOLV VAPOR WATER
Phase: Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Vapor | Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0
N2 KG/HR 0 0
CO2 KG/HR 0 0] 0]
H20 KG/HR 4,96 0,1 0,34 0,03 4,96 70 69,56
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 8499,9¢ 0,02 0,07 59,15 8500 0] 0,01
C16H3-01 KG/HR 330,01 73,07 256,03 0,01 0,87 0 0,04
C20H3-01 KG/HR 322,8 71,53 250,63 0 0,13 0 0,01
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 308,15 392,28 392,28 334,59 308,15 413,15 334,59
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 0 0 0 0 0 0
Liquid Fraction 1 1 1 0 1
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Figura A.5. Flowsheet della sezione di estrazione a umidoal&il’e digestione
anaerobica della biomassa residua.
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Tabella A.5. Stream tables relative alla sezione di estrazi@gnaimido
dell'olio e di digestione anaerobica della biomassausta.
STREAM 1 2 3 4 5 6 7 8
Phase: Mixed Vapor Liquid Mixed Vapor Liquid Mgt Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0]
N2 KG/HR 0 0 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0
H20 KG/HR 6533,32 5445,51 1087,81 4,96 4,93 4,93 4,96 69,6
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0 0| 8499,96 8440,71] 8440,71 8500 59,16
C16H3-01 KG/HR @ 0 330,38 330,01 0,86 0,86 0,87 0,05
C20H3-01 KG/HR @ 0 322,95 322,3 0,13 0,13 0,13 0,01
ALGA KG/HR 1633,33 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 980 0 0 0 0 0
Temperature K 373,17 373,17] 308,15 398,58/ 398,58 334,59 334,51 334,59
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 0,88 0 0,97 1 0 0 0
Liquid Fraction 0,17 1 0,03 0 1 1 1
STREAM 9 10 11 12 13 14 15 16
Phase: Vapor Liquid Vapor Vapor Vapor Liquid uid Mixed
Component Mass Flow
02 KG/HR 443 0| 1070,06 0 0 0
N2 KG/HR 2730,82 0| 6213,37 0 0 0
CO2 KG/HR 428,34 0 813,67 0 0 0] 0 162,77
H20 KG/HR 217,42 0,24 290,88] 5335,5]] 110 110 1197,82] 1197,88
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0] 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 96,81
HEXANE KG/HR 0 0,05 0 0 0 0 0,04 0,04
C16H3-01 KG/HR @ 183,69 0 0 0 0] 1,23 1,23
C20H3-01 KG/HR @ 179,82 0 0 0 0 0,78 0,78
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0] 0] 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 980 720,42
Temperature K 423,15 298,15 423,15 373,17 373,17 308,15 308,14 308,15
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction 1 0 0 0 0,13
Liquid Fraction 0 1 0 0 0 1 0,87
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STREAM 17) ACQUA | ALGA |ALGASEC | ARIABIO | ARIAOLIO | BIO+OLIO | BIOMASSA
Phase: Liquid | Liquid | Liquid| Liquid Vapor Vapor iduid Missing
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0 829,18 1886,63 0 0
N2 KG/HR 0 0 0 0| 2730,82 6213,37| 0 0
CO2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
H20 KG/HR | 1197,88 1087,82 6533,32|  1087,81 0 0 1087,81 0
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0,04 0,04 0 0 0 0 0 0
C16H3-01 | KG/HR 128 1,23 0 0 0 0 330,38 0
C20H3-01 | KG/HR 0,78 0,78 0 0 0 0 322,95 0
ALGA KG/HR 0 0]1633,33 1633,33] 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR | 720,42 0 0 0 0 0 980 980
Temperature K 308,15 308,14 298,15 373,17 298,15 298,15 373,17
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction [t 0 0 0 0
Liquid Fraction 1 1 1 1 0 0 1
STREAM BOTTOM| COMB | FEED FUMIBIO| FUMIOLIO | HEX MUHEX | OLIO+H20
Phase: Liquid Vapor Liquid Vapor Vapor Vapor lid Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 443 1070,06 0 0 0
N2 KG/HR 0 0 0| 2730,82 6213,37| 0 0 0
Co2 KG/HR g 162,77 0 428,34 813,67 0 0 0
H20 KG/HR 0,43 0 0,03 217,42 290,88 69,6 0 1087,81
Cco KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 96,81 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 0,08 0 59,24 0 0 59,16 0,13 0
C16H3-01 | KG/HR 329,1 0| 329,15 0 0 0,05 0 330,38
C20H3-01 KG/HR 322,17 0 322,18 0 0 0,01 0 322,95
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 384,83 308,15 398,58 1371,82 1374,41 382,42 298,15 308,15
Pressure ATM 1 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction ( 0 1 0 0
Liquid Fraction 1 0 1 0 0 0 1 1
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STREAM OLIO+SOL| OLIOCOMB | OLIOPROD| RICICLO | SOLV VAPOR WATER
Phase: Liquid Liquid Liquid Liquid Liquid Vapor Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0
N2 KG/HR 0
CO2 KG/HR 0 0 0
H20 KG/HR 4,96 0,19 0,24 0,03 4,96 70 69,56
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
HEXANE KG/HR 8499,9¢ 0,04 0,05 59,15 8500 0 0,01
C16H3-01 KG/HR 330,01 145,41 183,69 0,01 0,87 0 0,04
C20H3-01 KG/HR 322,8 142,35 179,82 0 0,13 0 0,01
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
ALGA2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0
Temperature K 308,15 392,28 392,28 334,59 308,15 413,15 334,59
Pressure ATM ] 1 1 1 1 1 1
Vapor Fraction @ 0 0 0 0 0
Liquid Fraction 1 1 1 1 1 0 1
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Figura A.6. Flowsheet della sezione di hydrothermal liquefattiella biomassa e

combustione del bioresiduo solido.
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Tabella A.6. Stream tables relative alla sezione di hydrothérigaefaction
della biomassa e combustione del bioresiduo solido.

STREAM 1 2 3 4 5 6 7 8
Phase: Liquid Vapor Missing  Mixed Vapor Vapor poa Mixed
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0 0| 2559,16] 306,73 740,17
N2 KG/HR 0 0 0 0,27 0,27 18565| 111,79] 4851,79
COo2 KG/HR 0 0 0 70,98 70,98| 2369,76 0 925,98
H20 KG/HR 12250 6533,32 0] 18783,32 18783,32 864,84 0 172,6
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0,67 0,67 0 0 0
HEXANE KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C16H3-01 KG/HR [0 0 0| 437,75 437,75 0 0 0
C20H3-01 KG/HR [0 0 0| 427,91 427,91 0 0 0
H2 KG/HR 0 0 0 1,48 1,48 0 19,31 0
S KG/HR 0 0 0 0 0 0 2,5 25
C2H4 KG/HR 0 0 0 0,81 0,81 0 0 0
C2H6 KG/HR 0 0 0 0,4 0,4 0 0 0
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 252,72 0
ALGA KG/HR 0| 1633,33 0 0 0 0 0 0
BIORES KG/HR q 0 693,05 0 0 0 0 0
Temperature K 298,15 623,15 373,25 688,15 393,15 623,15 393,15
Pressure ATM 1 1 10 1 4 10 10 10
Vapor Fraction ( 1 0,58 1 1 1 1
Liquid Fraction 1 0 0,42 0
STREAM ALGA | ARIABIO | ARIAOLIO | BIORES| FUMIBIO | FUMIOLIO | GAS LIQ-GAS
Phase: Liquid | Vapor Vapor Missing Vapor Vapor pYa Liquid
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 1260 4935 0 740,17 2559,16 0 0
N2 KG/HR 0 4740 18565 0| 4851,79 18565 0,27 0,27
CO2 KG/HR 0 0 0 0 925,98 2369,76 70,98 70,98
H20 KG/HR | 6533,32 0 0 0 172,6 864,84| 18762,18 18783,32
CO KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0,67 0,67
HEXANE KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
C16H3-01 KG/HR q 0 0 0 0 0 24,4 437,75
C20H3-01 KG/HR q 0 0 0 0 0 3,64 42791
H2 KG/HR 0 0 0 0 0 0 1,48 1,48
S KG/HR 0 0 0 0 2,5 0 0 0
C2H4 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0,81 0,81
C2H6 KG/HR 0 0 0 0 0 0 0,4 0,4
C KG/HR 0 0 0 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR | 1633,33 0 0 0 0 0 0 0
BIORES KG/HR 0 0 0| 693,05 0 0 0 0
Temperature K 298,15 298,15 298,15 1326,44) 1373,81] 413,15 623,15
Pressure ATM 1 1 1| 345,42 10 1 1 345,42
Vapor Fraction [0 1 1 1 1 1 0
Liquid Fraction 1 0 0 0 0 0 1
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STREAM OIL OLIOCOMB OLIOPROD PROD1 SCWATER
Phase: Liquid Mixed Missing Liquid Vapor
Component Mass Flow
02 KG/HR 0 0 0 0
N2 KG/HR 0 0 0,27 0
CO2 KG/HR 0 0 70,98 0
H20 KG/HR 21,14 21,14 0 18783,32 12250
CO KG/HR 0 0 0 0 0
CH4 KG/HR 0 0 0 0,67 0
HEXANE KG/HR 0 0 0 0 0
C16H3-01 KG/HR 413,3p 413,35 0 437,75 0
C20H3-01 KG/HR 424,27 424,27 0 427,91 0
H2 KG/HR 0 0 0 1,48 0
C KG/HR 0 0 0 0 0
S KG/HR 0 0 0 0 0
C2H4 KG/HR 0 0 0 0,81 0
C2H6 KG/HR 0 0 0 0,4 0
C KG/HR 0 0 0 0 0
ALGA KG/HR 0 0 0 0 0
BIORES KG/HR Q 0 0 693,05 0
Temperature K 413,15 413,15 623,15 647,15
Pressure ATM 1 1 345,42, 345
Vapor Fraction @ 0 0 1
Liquid Fraction 1 1 0
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Tabella A.7. Risultato numerico della ricostruzione dei flusscdssa (espressi in M$), da
cui é stato possibile realizzare il grafico di Figub.8. Caso in cui
R =24 M$/anno e (TPG) = 12,76 M$/anno.
Fine Capitale Capitale non quota Valore contabile | ricavi dalle | costo totale utile netto + Flusso di Flusso di Flusso di
dell'annc| soggetto ad | soggetto ad | ammortam. FCI_-Ed vendite prodotto ammortamento cassa cassa cassa attual.
(k) ammortam. | ammortam. dy R escluso (R-C"-dy )=(1-t)+dy attualizzato | cumulato
ammortam.
c
0 $0.00 50,00 $0.00 0,00 50,00 $0.00 50,00 $0.00 50,00 $0.00
0 50,00 50,74 50,00 50,00 50,00 50,00 50,00 -50.74 -50.74 50,74
1 520,54 50,00 $0.00 520,54 50,00 $0.00 $0.00 520,54 518,67 -$19.41
2 -513.70 50,00 $0.00 $34.24 50,00 $0.00 50,00 -513.70 511,32 530,74
2 50,00 -$10,32 $0.00 §34.24 50,00 50,00 50,00 -$10,32 -$8.53 -$39,26
= 3 $0.00 50,00 $9.78 $24 46 524,00 $12,76 $10.58 $10,58 $7.95 $31.31
& 4 §0,00 50,00 56,99 $17.47 $24.00 $12,76 $9.33 $9,33 $6.37 -524,94
= 5 $0.00 $0.00 $4.99 §12.48 524,00 $12,76 58.43 $8.43 $5.23 -$19.71
= 6 $0.00 50,00 $3.57 58.91 524,00 $12,76 57,79 $7.79 54.40 -$15.31
= 7] 50,00 50,00 52,55 $6.37] 524,00 512,76 $7.33 $7,33 $3.76 -$11,55
} 8 $0.00 50,00 $1.82 54,55 524,00 $12,76 §7.00 $7.00 $3.27 -58.29
<Ly 9 $0.00 50,00 113 $3.42 524,00 $12,76 $6.69 6,69 52,84 55,45
10 50,00 50,00 50,00 5342 524,00 512,76 56,18 56,18 52,38 53,07
1 $0.00 50,00 $0.00 $3.42 524,00 $12,76 56,18 56,18 5217 -50.90
12 §0,00 §0,00 §0,00 §3.42 $24.,00 §12,76 56,18 $6,18 §1.97 §1.07
12 50,00 57,56 50,00 $3.42 50,00 50,00 50,00 $10,98 $3.50 54,57
Tabella A.8. Risultato numerico della ricostruzione dei flusscdssa (espressi in M$), da
cui é stato possibile realizzare il grafico di Figub.9. Caso in cui
R =22,32 M$/anno e (TP(y= 12,72 M$/anno.
Fine Capitale Capitale non quota Valore contabile | ricavi dalle | costo totale utile netto + Flusso di Flusso di Flusso di
dell'anno| soggetto ad | soggetto ad | ammortam. FClI_-Edy vendite prodotto ammortamento cassa cassa cassa attual.
(k) ammortam. ammortam. dy R escluso (R-C'-dy p(1-t)+dy attualizzato | cumulato
ammortam.
c
0 §0,00 §0,00 $0.00 $0,00 $0,00 §0,00 §0,00 $0.00 $0.00 §0,00
0 50,00 -50.74 50,00 $0.00 $0,00 §0.00 §0.00 -50.74 -50.74 50,74
1 520,54 $0.00 $0.00 520,54 $0.00 §0.00 §0.00 520,54 518,67 -$19.41
2 -$13.70 50,00 50,00 534,24 $0,00 $0,00 $0,00 -$13.70 511,32 -$30,74
2 0,00 -510.32 $0.00 $34.24 $0.00 §0.00 §0.00 -510.32 -38.53 -$39.26
2 3 0,00 $0.00 $9.78 524,46 §22,32 $12,72 §9.68 $9.68 $7.28 -$31,99
| & 4 50,00 50,00 36,99 $17.47 522,32 $12,72 §8.43 $8.43 35,76 -526,23
= 5 0,00 $0.00 $4.99 $12.48 §22,32 $12,72 §7.53 $7.53 34,67 521,56
= 6 §0,00 $0,00 §3.57 $8,91 §22,32 12,72 56,89 $6.89 $3.89 317,67
o 7 50,00 50,00 52,55 56,37 522,32 512,72 $6.43 5643 $3.30 -514.37
} 8 0,00 $0.00 $1.82 $4.55 §22,32 $12,72 §6.10 $6.10 52,85 511,53
<y 9 §0,00 §0.00 §1.13 $3.42 522,32 $12,72 55,79 $5.79 $2.46 -59.07
10 $0.00 $0.00 $0.00 $3.42 §22,32 12,72 §5.28 $5.28 $2.04 -57.03
1 0,00 $0.00 $0.00 $3.42 §22,32 $12,72 §5.28 $5.28 $1.85 55,18
12 50,00 50,00 50,00 $3.42 522,32 §12,72 55,28 $5.28 $1.68 53,50
12 50,00 57,56 50,00 $3.42 $0,00 §0.00 §0.00 $10.98 $3.50 $0.00
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